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O crescimento da disponibilidade de gás natural no Brasil nos últimos anos foi possível 
graças ao desenvolvimento de novos campos de petróleo e gás e a mobilização da Petrobras no 
sentido do aproveitamento do gás produzido. O "Plangás", plano de antecipação da produção de 
gás, possibilitou ao país alcançar segurança na oferta sem depender do recebimento de gás da 
Bolívia, no entanto sem prescindir deste. Com a construção de diversas plantas de 
processamento, o país agora importa menos GLP, tradicionalmente deficitário e 
consequentemente produz grandes quantidades de gasolina natural, ambos resultantes do 
processamento de gás natural. A gasolina natural (CS+) é tradicionalmente incorporada ao 
petróleo do campo produtor devido a sua pequena escala de produção. O Objetivo deste trabalho 
foi propor alternativas para a utilização da gasolina natural (C5+) dentro dos limites de uma 
UPGN. Foi realizada a caracterização do C5+ através das técnicas mais destacadas na literatura e 
através das diversas de mistura procurou-se a melhor formulação para compor gasolina tipo "A", 
usando-se outras correntes de processo corno elevadores de octanagern. Verificou-se a 
possibilidade do uso do C5+ como solvente e finalmente corno carga para unidades de produção 
de etileno e seus subprodutos derivados do craquearnento térmico a vapor. Constata-se o caráter 
parafínico do C5+ através da sua crornatografia, PONA, Kw e octanagem baixa. A destilação 
ASTM D-86 evidencia a semelhança do C5+ com a nafta leve de destilação, corrente 
normalmente usada como carga para unidades de craqueamento para obtenção de olefinas. A 
análise das propriedades do CS+ mostra a inviabilidade do seu emprego corno gasolina. Só é 
possível seu aproveitamento corno gasolina através de misturas com outras naftas, sendo que as 
naftas de polimerização e craqueamento que se mostraram mais promissoras para este fim. 
Solventes leves podem ser produzidos por destilação do C5+, destacando-se os solventes de 
borracha e de extração. O rendimento para obtenção de eteno usando-se o C5+ como carga nas 
unidades de pirólise térmica a vapor pode chegar a 32% em massa, superando o rendimento das 
correntes liquidas tradicionalmente usadas nestas unidades. A projeção de produção de C5+ nos 
próximos anos, devido principalmente aos projetos do Plangás e Pré-sal certamente despertará na 
indústria petrolífera um maior interesse no aproveitamento desta corrente de processo. 
Palavras chave: Gasolina natural, C5+, processamento de gás natural. 
Vlll 
ABSTRACT 
The increasing availability of natural gas in Brazil in recent years was made possible by 
the development of new fields of oil and gas and Petrobras mobilization towards tapping the gas 
produced. The anticipation plan for the production ofnatural gas, "Plangás", enabled the country 
to achieve security without depending on the offer of receiving gas from Bolivia, but without 
ignoring it. With the construction of severa! processing plants, the country now imports less LPG, 
traditionally deficit, and consequently produces large quantities of natural gas, resulting from 
both natural gas processing. The natural gasoline (C5+) is traditionally incorporated into the oil 
producing field due to their small scale production. The goal of this study was to propose 
alternatives to the use of natural gasoline (C5 +) within the limits of a UPGN. We performed the 
characterization of the C5 + through the techniques most prominent in the literature and through 
the various mixing rules sought to make the best formulation for gasoline Type "A", using other 
process streams such as octane elevators. There was the possibility ofusing the C5 +as a solvent 
and finally how raw material to load llllits o f ethylene and byproducts derived from thennal steam 
cracking. It shows the paraffin character ofthe C5 + through its chromatography, PONA, Kw and 
low octane. Distillation ASTM D-86 shows the similarity of the C5 + with the light naphtha 
distillation, current commonly used as raw material to load cracking units for obtaining olefins. 
An analysis of the properties of C5 + shows the impracticality o f its use as gasoline. It is only 
possible through its use as gasoline mixtures with other naphtha, and the naphtha cracking and 
polymerization that have proven most promising for this purpose. Light solvents can be produced 
by distillation of the C5 +, especially rubber solvents, and extraction solvents.. l'he yield for 
production o f ethylene using the C5 + as raw material in units of thermal pyrolysis steam can 
reach 32% by mass, exceeding the current net income traditionally used in these units. The 
projected production of C5 + in the coming years, due mainly to Plangás project and Pre-salt 
project, will do the oil industry will certainly be interested in exploiting this process stream 
Keywords: Natural Gas, CS +, natural gas processing. 
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A demanda por gás natural no Brasil vem crescendo desde a década de 1990, com a 
construção do gasoduto Bolívia- Brasil e o incentivo do governo e da Petrobras ao uso deste 
combustível notadamente menos poluidor. A indústria e os consumidores responderam bem ao 
apelo da estatal brasileira e passaram a consumir cada vez mais gás natural. As indústrias 
investiram na conversão de suas caldeiras e fomos para uso de gás natural como combustível e os 
brasileiros, especialmente taxistas, investiram na conversão de seus automóveis para o uso de 
gás. O preço do gás compensava o investimento e a oferta de gás sustentava a demanda crescente 
pelo produto. Com a crise energética de 2001, o governo passou a incentivar a construção de 
tennoelétricas a gás para funcionarem esporadicamente em caso de baixa nos reservatórios das 
hidrelétricas brasileiras. Contratos foram firmados com a Petrobras que garantiria o fornecimento 
de gás caso o operador do sistema elétrico brasileiro solicitasse o despacho de energia das 
termoelétricas. 
Com o crescimento da economia brasileira nos anos seguintes, a demanda por energia 
tem sido crescente e a necessidade de despacho das termoelétricas frequente. Em 2007 as crises 
com a Bolívia e a falta de gás na Argentina mostraram ao país que a oferta de gás vindo da 
Bolívia não era confiável, forçando a Petrobras a intensificar a procura de gás natural no país e o 
rápido desenvolvimento dos campos recém descobertos. Surgiu o "Plangás" - Plano de 
Antecipação da Produção de Gás, prevendo altos investimentos para o rápido aproveitamento do 
gás descoberto nos últimos anos nas três principais bacias brasileiras: Espírito Santo, Santos e 
Campos. Além disso, a Petrobras previu a importação de gás natural liquefeito chegando por 
navio em estações de gaseificação localizadas no nordeste e sudeste do país. O plano previu 
também a interligação das malhas de gasodutos do nordeste e sudeste facilitando assim a logística 
de transporte. 
A construção de Unidades de Processamento de Gás Natural (UPGN's) também foi 
parte importante da estratégia da estatal brasileira, pois o gás coletado deverá ser especificado 
para venda e transporte. 
Uma moderna UPGN normalment~: utiliza o processo de turbo-expansão ou turbo-
expansão refrigerada (mais eficientes) em conjunto com unidades de desidratação (peneiras 
moleculares) e desulfurização. 
A principal função de uma UPGN é retirar contaminantes e reduzir o teor de propano e 
componentes mais pesados que este do gás natural, o LGN (líquido de gás natural) produzido e 
conseqüentemente os produtos de seu fracionamento, o GLP (gás liquefeito de petróleo) e o CS+ 
(gasolina natural), são tidos como produtos s.ecundários no processo. No balanço econômico da 
unidade, recebe-se gás natural dos campos, e entrega-se o gás processado, ou seja, compra-se 
energia (parte liquefeita no processo, o LGN). O faturamento da UPGN se dá pela venda dos 
líquidos gerados no processo, no caso o GLP e o CS+ (este último vendido como um petróleo de 
alto grau API, ou seja, de alto valor de mercado) enquanto que o faturamento pela venda do gás 
processado é contabilizado para a o campo produtor em concessão. 
A princípio pode-se concluir (em tempos de alta no preço do petróleo) que a venda do 
CS+ é um bom negocio para a unidade. Poderia ser melhor se este subproduto que é 
industrializado, mas tratado como insumo b:ruto (petróleo), conseguisse uma melhor utilização 
dentro dos limites da UPGN, pois deste modo o balanço econômico da planta melhoraria 
consideravelmente. 
Atualmente o CS+ produzido é adicionado ao petróleo do campo produtor (as exceções 
são as UPGN's de Catú e Candeias na Bahia que produz LGN e o envia até a refinaria Landulpho 
Alves- RLAM, e as UPGN's REDUC I e 11 (que envia o CS+ diretamente a REDUC) e retirado 
do petróleo por destilação nas refinarias. Gasta-se energia duplamente neste processo ao se 
misturar um produto acabado ao petróleo p<ua depois retirá-lo por destilação. Essa prática tem 
sentido devido à pequena escala de produção do CS+ em uma UPGN, mas quando se planeja 
construir várias unidades de porte como planeja a Petrobras no "Plangás" essa prática deve ser 
questionada. A produção de CS+ vem crescendo ao longo dos anos e deverá aumentar 
consideravelmente com a entrada em operação de novas unidades de processamento. 
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1.1. Objetivos 
Este trabalho possui os seguintes objetivos: 
1. Caracterizar fisico-químicamente a corrente de CS+. 
2. Verificar a viabilidade técnica do uso da corrente de C5+ como gasolina. 
3. Verificar a viabilidade técnica do uso da corrente de CS+ como solvente. 
4. Estudar o rendimento do CS+ como carga nos fomos de craqueamento térmico a 
vapor para produção de olefinas. 
5. Fazer uma projeção da produção futura desta corrente com a implantação dos projetos 
de novas UPGN previstos no "Plangas". 
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CAPÍTULO 2 
2. REVISÃO BIBLIOGRÃF!CA E FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA 
2.1. Processamento de gás natural 
O gás natural consiste em uma mistura de hidrocarbonetos (HC) gasosos nas condições 
atmosféricas nonnais, extraído de reservatórios petrolíferos (gás associado ao petróleo - GA) ou 
gasíferos (gás não associado ao petróleo - GNA), contendo contaminantes como o nitrogênio, o 
dióxido de carbono, água e compostos sul:ti.Jrados (BEGGS, 1991), podendo conter até metais 
pesados como o mercúrio (BINGHAM, 1990). Os teores de contarninantes dependem unicamente 
do reservatório em que o gás é extraído. O processamento do gás natural consiste em tratar e 
processar o gás extraído de modo a enquadrá-lo nas especificações técnicas exigidas pela 
Agência Nacional do Petróleo (ANP, 2008), GOMES(1995). 
2.1.1. Composições típicas e defini~:ões básicas na indústria de gás natural 
Na indústria de gás natural defini-se gás natural o gás coletado nos campos produtores, 
que será processado nas UPGN, enquanto que o gás residual ou industrial é o gás já tratado e 
processado dentro da UPGN e fornecido para comercialização. O gás residual ou industrial é o 
gás consumido nas indústrias, residências e automóveis (GNV) é conhecido como gás natural 
pela sociedade. Na Tabela 2.1 podem-se m::onhecer as diferenças de composição entre o gás 
natural e o gás industrial ou residual. 
A retirada de propano e componentes mais pesados que este juntamente com os 
contaminantes do gás natural (água e sulfeto de hidrogênio) gera uma corrente que chamamos de 
LGN (líquido de gás natural). Trata-se de uma corrente com os componentes mais pesados do gás 
natural a partir do propano com pequena incorporação de etano que se liquefaz dentro do 
processo da UPGN. O fracionamento do LGN produz o GLP (Gás Liquefeito de Petróleo) e o 
CS+ (Gasolina Natural) e suas composições podem ser visualizadas na Tabela 2.1. 
Outra definição importante dentro da indústria de gás natural é a definição de Riqueza 
do gás. Trata-se do somatório das porcentagens molares do propano e compostos mais pesados e 
tem significado apenas para correntes gasosas no processamento de gás. 
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Tabela2. I. Composição típica de um gás natural processado na UPGN de Alagoas e composição das correntes 
fracionadas 
Gás Natural LGN GLP C5+ Gás Industrial 
COMPOSTO %moi %moi %moi %moi %moi 
Metano 88,056 92,37 
Etano 5.44 14,00 16,19 5,02 
Propano 2,246 47,89 55,37 0,01 
Iso-Butano 0,362 7,75 8,96 
N-Butano o 707 15,14 17,51 
Iso-Pentano 0,204 4,37 1,73 21,24 
N-Pentano 0,212 4,54 0,23 32,14 
Hcxanos 0,208 4.46 32,98 
Heptanos 0,028 0,60 4.44 
Octanos o 047 1,01 7.45 
Nonanos 0,006 O, 13 0,95 
Decanos 0,002 0,04 0,32 
Undecanos o 001 0,02 0,16 
Dodecanos 0,002 0,04 0,32 
Nitrogênio 1,689 1,77 
Dióxido de carbono 0,79 0,83 
Segue-se uma descrição resumida do conjunto de operações unitárias necessárias para 
tomar o gás natural apto a comercialização: 
2.1.2. Processamento primário 
Consiste principalmente na separação de hidrocarbonetos condensados nas condições de 
operação e água livre do gás extraído do reservatório. 
No caso do GA, isto é feito em duas etapas. Na primeira etapa o gás é separado do óleo 
bruto extraído (óleo contendo gás e água) em vasos separadores, passando a seguir por vasos 
depuradores com a finalidade de reter gotículas de líquido arrastado e seguindo para a 
compressão e/ou processamento - tratamento. Numa segunda etapa, o óleo contendo água que 
escoa pelo fundo dos vasos separadores segue para os tratadores. Tratadores são equipamentos 
5 
que operam a baixa pressão onde a mistura óleo e água é aquecida por uma fornalha. Dentro 
deste equipamento ocorre a separação do gás dissolvido remanescente no óleo. Nos tratadores 
também ocorre a separação da água emulsionada no óleo pela ação do aumento da temperatura e 
do uso de descmulsificantes. O gás saído dos tratadores em baixa pressão e com alto teor de 
propano (e hidrocarbonetos mais pesados que o propano) flui para vasos depuradores para depois 
ser comprimido e/ou tratado-processado. 
O GNA, nonnalmente coletado a pressão mais alta necessita somente ser depurado 
seguindo para o tratamento/processamento ou compressão conforme o caso. 
2.1.3. Condicionamento 
O condicionamento visa principalmente enquadrar o gás às características necessárias 
para seu transporte em dutos. Variações de pressão e temperatura nas linhas de produção podem 
gerar a condensação de água e hidrocarbonetos mais pesados gerando problemas de escoamento, 
corrosão e até obstrução das linhas pela formação de hidratos. Nesta etapa o que normalmente se 
controla são o ponto de orvalho e os teores máximos de H2S e C02 por serem gases ácidos 
(FILHO, 2005) 
2.1.4. Processamento de gás natural 
O processamento de gás natural visa à recuperação de HC mais pesados ou 
simplesmente o controle do ponto de orvalho do gás (condicionamento do gás para transporte). 
A recuperação de HC (desejável ou possível), a pressão disponível e a composição do 
gás, além da análise econômica, determinam o tipo de processamento/tecnologia utilizada. Filho 
(2005) comenta as principais tecnologias de processamento de gás natural listados a seguir. 
• Refrigeração simples; 
• Absorção refrigerada; 
• Expansão Joule-Thomson; 
• Turbo-expansão; 
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2.1.4.1. Refrigeração Simples 
O processo de recuperação de hidrocarbonetos líquidos por refrigeração simples, como o 
próprio nome sugere, consiste meramente no resfriamento do gás de modo a promover a 
condensação do propano e mais pesados que este. Este processo encontra aplicação quando o 
objetivo é apenas recuperar componentes a partir do propano (LGN) e não se deseja recuperações 
muito elevadas ou deseja-se apenas condicionar o ponto de orvalho do gás para o transporte em 
gasodutos. 
O fluido refrigerante mais utilizado é o propano puro que permite atingir temperaturas 
de até- 40 oc_ O gás deve estar disponível a pressões em torno de 4.000 kPa a fim de que haja a 
condensação desejada a temperaturas de operação. O líquido condensado, LGN, pode ser 
fracionado posteriormente, originando o GLP e C5+. 
2.1.4.2. Absorção refrigerada 
O processo de absorção refrigerada se baseia na recuperação dos componentes pesados 
do gás por uma absorção física promovida pelo contato do gás com um óleo de absorção. O 
princípio deste processo é a diferença entre a pressão de vapor dos componentes no óleo e sua 
pressão parcial no gás. Como na primeira é menor que a segunda, ocorre à transferência de massa 
do gás para o óleo, com liberação de energia e conseqüente aumento de temperatura. Este 
princípio se aplica a todos os hidrocarbonetos, porém, numa segunda etapa, quando a pressão é 
reduzida, os componentes leves são liberados do óleo, ficando retidos apenas os hidrocarbonetos 
pesados. 
As recuperações comumente obtidas com este processo são: 
• Etano: máximo 50%; 
• Propano: 90 a 95 %; 
• Butano e mais pesados: 100%; 
O contado entre o óleo de absorção e o gás ocorre em contracorrente em uma torre 
absorvedora onde o óleo é admitido pelo topo e o gás pelo fundo. O óleo utilizado geralmente é 
um hidrocarboneto líquido, ou mistura destes, com uma massa molar na faixa de 100 a 180, 
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dependendo da temperatura de absorção. A aguarrás ou a própria nafta leve obtida na unidade 
pode ser usada como óleo de absorção. 
Denomina-se óleo rico o óleo saturado com hidrocarboneto e óleo pobre o óleo isento 
destes componentes. Os hidrocarbonetos absorvidos pelo óleo são posterionnente retirados, pela 
ação do calor, em uma torre de fracionamento (destilação). O óleo pobre retoma a torre 
absorvedora e os hidrocarbonetos são separados de modo a fornecer os produtos desejados (LGN, 
GLP e C5+). 
2.1.4.3. Processo por Expansão Joule-Thomson 
O processo de expansão Joule-Thomson (JT) é aplicado ao gás natural quando se deseja 
recuperar propano e hidrocarbonetos mais pesados. Esta recuperação se deve a expansão 
isentálpica do gás de carga que provoca o seu resfriamento e conseqüente condensação de 
componentes mais pesados contidos no gás natural. Para ser efetivo e compensar o efeito 
negativo na condensação dos componentes mais pesados devido à redução da pressão, um pré 
resfriamento do gás por um processo de r·efrigeração ou por aproveitamento térmico se faz 
necessário. A recuperação de propano e mais pesados pode chegar a 50%. 
Sua aplicação típica é no condicionamento do gás natural, resfriamento secundário em 
outros processos ou em substituição ao turbo-expansor (TE) no processo por turbo expansão 
quando o mesmo está fora de operação ou indisponível. 
2.1.4.4. Processo de turbo expansão 
Este processo é mais eficiente por gerar temperaturas mais baixas que os demais e é 
normalmente adotado quando se deseja recuperar etano juntamente com os componentes mais 
pesados (GLP) ou obter etano líquido. É indicado para gases disponíveis à alta pressão embora 
seja viável para pressões moderadas e até mesmo baixas. 












A recuperação de líquidos consiste basicamente na secagem e refrigeração do gás de 
entrada em contracorrente com o gás de saída (corrente fria) da própria unidade, seguido de uma 
expansão no TE. O processo de turbo-expansão é mais eficiente devido a dois efeitos: Joule-
Thomson em conjunto com a liberação de energia do gás, na forma de trabalho de compressão, o 
que provoca um maior abaixamento de temperatura e conseqüentemente uma maior condensação 
de hidrocarbonetos. Algumas vezes pode ser empregado urna refrigeração adicional através de 
um fluido auxiliar, geralmente propano, e também uma compressão do gás de entrada. 
O tubo-expansor é uma máquina composta por três partes principais: uma turbina de 
expansão, um eixo rotativo e um compressor rotativo. O princípio de funcionamento é o 
acionamento da turbina de expansão, pela entrada do gás a alta pressão, gerando energia 
(trabalho) e refrigeração (efeito JT). A energia gerada no expansor é transferida ao compressor 
rotativo através do eixo comum. O TE é usado para produzir refrigeração e recuperar energia. 
2.1.5. Capacidade instalada de processamento de gás 
A Petrobras possui em operação 26 unidades de processamento em operação e 
12 unidades em projeto ou construção (Tabelas 2.2 e 2.32). As unidades de absorção refrigerada 
são as mais antigas, sendo que, a primeira delas entrou em operação no final da década de 1970. 
Estas unidades geralmente especificam o gás e fracionam o LGN em GLP e C5+ (com exceção 
das unidades da Bahia). 
As unidades de refrigeração simples e JT refrigerada (UAPO's- Unidades de 
ajuste de ponto de orvalho) são mais simples, e o objetivo principal é o ajuste do ponto de 
orvalho do gás. 
As unidades mais eficientes empregam a turbo expansão ou turbo expansão refrigerada, 
a tendência atual é o uso desta tecnologia para projetos futuros. 
Existem também unidades dedicadas somente ao processamento de condensados de gás 
natural, as UPCGN's, são utilizadas em campos onde existe uma grande formação de 
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condensados e fonnação de líquidos no processamento, os quais deveram ser estabilizados 
(redução da pressão de vapor) e podem vir a ser fracionados em GLP e CS+. 
Tabela 2. 2. UPGN's da Petrobras (Até 2008) 
Unidades (Estado) Capacidade Produção de LGN (m3/d) Processo 
URUCU I (AM) 700 200 Absorção 
URUCU2 (AM) 6.200 2.100 Turbo Expansão 
URUCU 3 (AM) 3.300 980 Turbo Expansão 
LUBNOR(CE) 350 180 Absorção 
GUAMARÉ I (RN) 2.300 640 Absorção 
GUAMARÉ 2 (RN) 2.000 640 Turbo Expansão 
GUAMARÉ 3 (RN) 1.800 625 Turbo Expansão 
ATALAIA (SE) 2.900 830 Absorção 
CARMÓPOLIS (SE) 350 80 Refrigeração 
PILAR (AL) 1.800 450 Turbo Expansão 
CATÚ I (BA) 1.900 480 Absorção 
CATÚ 3 (BA) 2.500 600 Turbo Expansão 
CANDEIAS (BA) 2.900 715 Absorção 
UPGN-LP (ES) 450 15 Refrigeração 
UAPO-LP (ES) 1.500 15 Refrigeração 
UAPO-CA 6.500 800 Refrigeração 
U-2500 REDU C (RJ) 2.500 660 Absorção 
U-2600 REDU C (RJ) 2.000 660 Turbo Expansão 
UFL-REDUC (RJ) 5,4 Fracionamento 
CABIÚNAS I (RJ) 580 195 Absorção 
CABIÚNAS 2 (RJ) 2.800 690 Refrigeração 
CABIÚNAS 3 (RJ) 4.500 690 Turbo Expansão 
CABIÚNAS 4 (RJ) 4.500 690 Turbo Expansão 
UPCGN CABIÚNAS (RJ) 1,5 900 Fracionamento 
UPCGN CABIÚNAS (RJ) 1,5 900 Fracionamento 
UGN RPBC {SP} 2300 630 JT 
TOTAL 56.638 15.365 
Vazões nas condições de 1 atm e 20 °C 
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Tabela 2. 3. UPGN's da Petrobras previstas ou em construção. 
Unidades (Estado) Capacidade Produção de LGN Processo 
UPGN I (Cacimbas- ES) 3.500 Turbo Expansão 
UPCGN I (Cacimbas- ES) 1.500 Fracionamento 
UPGN 2 (Cacimbas- ES) 3.500 Turbo Expansão 
UPCGN 2 (Cacimbas- ES) 1.500 Fracionamento 
UPGN 3 {Cacimbas- ES) 3.500 Turbo Expansão 
UPCGN 3 (Cacimbas- ES) 1.500 Fracionamento LGN 
UAPO UTG (Sul- ES) 2.500 Refrigeração 
UPCGN (ANCHIETA- ES) 100 Estabilização 
UTGCA- UAPO (SP) 15.000 Refrigeração 
UTGCA- UPCGN (SP) 3.200 Estabilização 
URL III (Cabiúnas- RJ) 5.400 3.600 TE refrigerada 
UPCGN III (Cabiúnas- RJ) 1.500 Estabilização 
TOTAL 33.400 5.100 
Vazões nas condições de 1 atm e 20 °C 
2.2. Produção de olefinas a partir da nafta petroquímica 
Uma das prováveis utilizações do C5+ é seu uso como carga para unidades de 
craqueamento térmico a vapor para obtenção de olefinas (eteno e propeno) devido sua 
semelhança com a nafta petroquímica. Existem vários insumos que podem ser usados nas plantas 
de craqueamento, sendo a nafta a mais usada (tabela 2.6) pela sua maior disponibilidade e 
possibilidade de produção de outros produtos inclusive o propeno. 
2.2.1. Mercado Mundial de Produção de Olefinas 
O crescimento da demanda por matérias primas das indústrias de plásticos, fibras e 
borrachas sintéticas vêm levando a rápida proliferação de plantas de craqueamento a vapor para 
produção de olefinas, especialmente o etileno. 
A partir do etileno é possível se obter uma vasta relação de produtos tais como· 
• Polímeros de alta e baixa densidade; 
• Dicloroetano (DCE); 
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• Policloreto de vinila (PVC); 
• Cloreto de vinila (VC); 
• Etilbenzeno; 
• Polipropileno; 
• Oxido de etileno (EO); 
• Acetato de vinila; 
A produção de DCE, VC, PVC e EO juntos somam 84 % da demanda mundial por 
etileno. 
Em 2005 a previsão de aumento de capacidade de produção de etileno no mundo até 
201 O era sair de 117 milhões de toneladas por ano para 152 milhões de toneladas por ano (Tabela 
2.3). Por esta previsão, a produção entre 2005 e 2010 deverá crescer quase 5% entre estes anos 
para 133 milhões de toneladas por ano (Tabela 2.4). Até 2005 os EUA e o Japão foram os 
maiores exportadores de etileno. Mas até 20 I O prevê-se que enquanto o Japão tem a expectativa 
de aumentar suas exportações de etileno os EUA deverão se tomar importadores do produto. 
(Ethylene PERP REPORT- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005) 
Tabela 2. 4. Capacidade de Produção Mundial de Etileno (milhões de toneladas) 
% Média anual de crescimento 
2002 2005 2010 2002-2005 2005-2010 
América do Norte 33.437 33.-662 35.580 0,22 1 '11 
América Latina 5.506 6.060 8.443 3,25 6,86 
Europa Ocidental 23.423 23.928 25.323 0,71 1,14 
Europa Central 2.005 2.671 3.210 10,03 3,74 
Leste Europeu 3.866 4.024 4.325 1,34 1,45 
Oriente Médio 9.112 11.447 27.048 7,90 18,77 
África 1.456 J.A.IO 2.150 -I ,08 8,80 
Japão 7.679 7.849 7.849 0,73 o 
Ásia Oriental 22.472 25.650 37.908 4,51 8,13 
Oceania 540 540 550 -0,88 0,90 
Total 109.496 117.227 152.386 2,30 5,39 
Fonte: Ethylene PERP REPOR I- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005 
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Tabela 2. 5 .. Produção Mundial de Etileno (milhões de toneladas) 
% Média anual de crescimento 
2002 2005 2010 2002-2005 2005-2010 
América do Norte 28.037 31.291 32.321 3,73 0,65 
América Latina 4.5l7 5.216 7.257 4,91 6,83 
Europa Ocidental 20.159 23.092 22.171 4,63 -0,82 
Europa Central 1.618 2.408 2.700 14,17 2,32 
Leste Europeu 2.141 2.166 2.319 0,39 1,37 
Oriente Médio 8.714 11.434 24.735 9,48 16,69 
África 1.011 1.146 1.636 4,27 7,38 
Japão 7.228 7.789 6.770 1,19 -2,04 
Ásia Oriental 20.581 24.152 32.933 5,48 6,40 
Oceania 401 436 403 2,83 -1,59 
Total 94.407 108.830 133.245 4 85 4 13 
Fonte: Ethylene PERY REPORT- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005 
A produção de olefinas através da pirólise de hidrocarbonetos na presença de vapor de 
água é a técnica mais utilizada industrialmente. Apesar de existirem várias outras rotas como a 
dimerização oxidativa do metano ou a desidratação do metanol, o "steam cracking" continua 
sendo a rota mais vantajosa economicamente (PICCIOTTI, 1997). 
No que se referem à matéria prima utilizada no processo de produção de eteno os 
melhores rendimentos são obtidos quando se utiliza etano ou gás natural como matéria-prima, 
chegando a valores de 81 %. O uso da nafta petroquírnica gera rendimentos próximos a 31% 
(PINTO; TEIXEIRA, 2007). 
Estas proporções significam que o craquearnento do etano produz de forma mms 
eficiente o principal dos petroquímicos básicos. Além disto, a produção petroquímica a partir do 
etano implica em custos fixos mais baixos - não é preciso edificar uma estrutura rnultiproduto, 
por exemplo. Entretanto, o craqueamento de nafta produz um maior leque de produtos, inclusive 
propeno, insumo petroquímico necessário para a produção de polipropileno, uma das mais 
utilizadas resinas plásticas (GEROSA, 2007). 
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A produção de eteno a partir de fi"ações do gás natural, como o etano, pressupõe a 
disponibilidade de grandes quantidades locais de gás natural e concentração adequada de etano. 
Concentrações mais elevadas de etano são observadas no gás associado, no gás não-associado às 
concentrações de etano são muito baixas, difi1;;ultando o seu aproveitamento (ABIQUIM, 2006). 
Apesar do rendimento inferior ao do etano como matéria prima para produção de eteno a 
nafta continua sendo o principal insumo usado na indústria petroquímica mundial (Tabela 2.6): 

























2.2.2. Mercado Petroquímico do Brasil 
Os primeiros grandes investimentos no setor petroquímico datam de 1965 com a 
instalação do GEIQUIM - Grupo Executivo da Indústria Química, responsável pelas orientações 
básicas na concepção dos três pólos petroquímicos hoje existentes: O pólo de São Paulo 
(Capuava/Santo André), em 1972; O pólo da Bahia (Camaçari), em 1978 e o pólo do Rio Grande 
do Sul (Triunfo), em 1982. O grande impulso para a implantação do setor foi à iniciativa 
governamental de planejar a configuração e investir diretamente no setor (FINEP, 2006). 
Atualmente, as principais indústrias petroquímicas nacionais estão fazendo pesados 
investimentos para atender a demanda atual e futura de eteno, propeno e derivados, através da 
ampliação ou construção de novas unidades industriais. A demanda de petroquímicos básicos 
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deverá atingir cerca de 6,5 milhões de toneladas de eteno e 4,3 milhões de toneladas de propeno 
até 2015, exigindo diversificação das matérias-primas. A projeção da oferta de eteno e propeno 
para o mesmo período é de 6,3 e 3,44 milhões de toneladas respectivamente, considerando todos 
os novos projetos e ampliações em execução ou previstos no país (ABIQUIM, 2006), 
(MINISTÉRIO DAS MINAS E ENERGIA, 2006). 
O déficit na oferta de nafta em 2015 é estimado em 3,4 milhões de toneladas e deverá 
crescer principalmente devido ao aumento do processamento de óleos pesados nacwnats 
provenientes da bacia de Campos que geram pouca nafta (PINTO; TEIXEIRA, 2007). 
A demanda atual de nafta é da ordem de 1 O milhões de toneladas anuais, sendo cerca de 
7 milhões supridos pela Petrobras, de produção interna, e o restante atendido através de 
importações. O suprimento adicional de nafta, de modo a reduzir as exportações, está 
intimamente relacionado à utilização de crus mais leves (ou condensados) e ao aumento da 
capacidade de refino no país (ABIQUIM, 2006). A utilização de crus mais leves é uma 
alternativa provável, devido às recentes descobertas de óleos leves no mar dentro da chamada 
camada pré-sal no litoral do sudeste brasileiro. Deste modo a participação desses crus na carga 
das refmarias brasileiras deverá crescer no futuro próximo. 
2.3. CS+ (Gasolina Natural) 
2.3.1. Utilização do CS+ 
A fração C5+ é um produto resultante do processamento do gás natural. É rica em 
hidrocarbonetos saturados da faixa do pentano ao heptano, apresentando características 
semelhantes as da nafta petroquímica. Na maioria dos locais onde é produzida no país, esta 
corrente não é utilizada diretamente, sendo simplesmente misturada ao petróleo. Seu valor como 
matéria-prima petroquímica só é resgatado quando o petróleo, no qual foi adicionado, é 
submetido à destilação nas refinarias. Com o aumento da produção e do processamento de gás 
natural projetado para os próximos anos, o volume desta corrente deve aumentar de forma 
significativa, bem como o interesse em seu beneficiamento (TOLEDO et al, 2008). 
Nelson (1966) citado por Gomes (1995) comenta que no inverno em países de clima frio 
o C5+ é muito utilizado (após elevação da sua octanagem pela reforma com catalisador de 
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platina) devido a sua alta pressão de vapor. Por vaporizar mais facilmente que a gasolina comum 
a partida dos motores nestas condições é facilitada. 
Estudos realizados de forma independente pela Universidade Federal do Rio Grande do 
Norte (UFRN) e parceria com a Universidade Federal do Rio de Janeiro e o Centro de Pesquisa 
Leopoldo A. Miguez de Mello (CENPES/PETROBRAS) mostram resultados promissores para se 
transfonnar o CS+ em produtos petroquímicos de primeira geração através do seu craqueamento 
catalítico sobre a zeólita ZSM-5 (SOUZA et ai., 2003; PEIXOTO et ai., 2003; TOLEDO et ai, 
2008). 
Toledo et al (2008) sugere aumentar o valor agregado do CS+ pelo seu fracionamento 
em pentanos e hexanos. Os pentanos são wmdos como fluidos de isqueiro e o hexano, como 
solventes para extração de óleos vegetais. Esta alternativa sugerida não se mostra viável 
economicamente devido às pequenas vazões de CS+ produzida nas UPGN's; todavia com o 
aumento da produção de gás natural prevista para os próximos anos esta conclusão poderá ser 
revista. 
O Centro de Pesquisa Leopoldo A. Miguez de Mello (CENPES/PETROBRAS) 
caracterizou a corrente de C5+ do terminal de Cabiúnas no Rio de Janeiro, sugerindo sua 
utilização para produção de hexano, de uma corrente de C6 e como componente do "pool" da 
gasolina. Este estudo destacou o caráter altamente parafinico desta corrente (53,7%), seu 
reduzido teor de aromáticos e olefmas (WANDERLEY e BINOTTO, 2004). 
2.3.2. Incremento no número de octano do C5+ 
Existem diversas patentes que propõem soluções para o incremento do número de 
octano do CS+, podemos citar a US Patent 4,508,618 (Increasing The Octane Nurnber OfNatural 
Gasoline With Trifluoromethanesulfonic Acid; Olah, G.; E! Paso Products Company de abril de 
1985) que cita como referência a US patem 4035286 de julho de 1977 Octane Upgrading Of 
Light Naphtha Streams Using a Fluoroalkanesulfonic Acid-Antimony Pentafluoride Mixture 
(McCaulay D. A; Nevitt, T. D., Standard Oli Company, 1977). 
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Gerorge Olah da El Paso Company propõe em sua patente incrementar o número de 
octano da corrente de CS+ através de reações de isomerização de n-parafinas e naftênícos 
cont1dos na corrente usando o ácido trifluor-metano-sulfônico como catalisador da reação. 
A UOP company recentemente desenvolveu a tecnologia de incremento de octanagem 
por isomenzação para o CS+ através de catalisador sólido a base de cloreto de alumina ("Par-
Isom Process" - Figura 2.1 ). A vantagem do processo se deve a regenerabtlídade do catalisador e 
a não adição de ácidos orgânicos na reação. 





~~ ........ . 
Figura 2 I Esquema simplificado do processo PAR-1som da UOP company. Fonte: UOP company. 
2.3.3. Aproveitamento da Corrente de CS+ no Brasil 
A Petrobras partiu suas primeiras unidades de processamento de gás natural na Bahia na 
década de 1970, gerando LGN que ainda hoje é processado na refinaria Landulfo Alves (RLAM), 
ou seJa. o processamento do gás não gera CS+ na unidade. 
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A partir da década de 1980 com a partida da UPGN de Atalaia em Aracaju começou-se 
as tentativas de se aproveitar essa corrente que ainda hoje é misturada ao petróleo produzido 
localmente. 
Em geral a mistura dessa corrente ao petróleo é a pratica usual no sistema Petrobras 
onde existem UPGN's distantes de refinarias. Vale destacar a experiência das unidades do 
Espírito Santo onde se já se injetou a corrente em reservatórios de petróleo muito pesados 
visando sua melhor recuperação. 
Na década de 1980 e 1990, a UPGN de Atalaia em Aracaju, começou a realizar as 
primeiras experiências para o aproveitamento da corrente de C5+. 
A primeira tentativa de se especificar o CS+ como gasolina aproveitava o fato de que 
especificação para gasolina que vigorava na época adotava um número de octano menor que o 
atual; assim, com a mistura do C5+ com uma gasolina especial para exportação e álcool chegava-
se bem próximo da especificação da gasolina comum. O inconveniente foi a pressão de vapor que 
dificilmente se enquadrava e a logística de se trazer da refinaria gasolina especial e misturá-la nas 
instalações de Atalaia em Aracaju. Com o aumento do número de octano na especificação da 
gasolina essa prática foi in viabilizada. 
Na segunda tentativa de aproveitamento, aproveitando também a especificação de ponto 
de fulgor baixo do diesel brasileiro promoveu a mistura de C5+ com um diesel tipo marítimo 
(alto ponto de fulgor) em uma proporção tal que se mantivesse a pressão de vapor máxima do 
diesel comum metropolitano. A mistura foi testada nos ônibus metropolitanos da cidade de 
Aracaju e logo descartada a utilização, pois a mistura em tanque separou duas fases prejudicando 
o motor diesel testados, pois hora se abastecia com diesel hora com a fase mais leve. 
2.3.4. Caracterização dos derivados de petróleo. 
As propriedades fisico-químicas básicas do petróleo e suas frações mais facilmente 
disponíveis são as curvas de destilação, a densidades e viscosidade, pela facilidade e baixo custo 
de determinação. Outras são determinadas por cálculo a partir destas propriedades básicas. 
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Por ser uma mistura de substâncias puras, o petróleo e suas frações vaporizam em uma 
faixa de temperatura, existindo diversos métodos experimentais para se determinar essa faixa. A 
seguir os principais: 
• ASTM D-2892, conhecido como ponto de ebulição verdadeiro (PEV) utilizado 
em avaliações de petróleo e frações, feitas para se conhecer seu potencial produtivo; 
• ASTM D-2887, conhecido como destilação simulada, também utilizada em 
avaliações de petróleo e frações, conduzidos por análise cromatográfica gasosa em uma coluna, 
onde o tempo de retenção dos componentes depende dos pontos de ebulição destes componentes; 
• ASTM D-86 e ASTM D-1160, utilizados em controle de qualidade de 
derivados, respectivamente para frações leves, realizado a pressão atmosférica, e para frações 
pesadas, realizado a pressão sub-atmosférica de 1 O mm Hg; 
Todos os métodos são precisos e o mais exato é o PEV seguido pela destilação simulada. 
Pelo efeito das interações intermoleculares a separação dos componentes da mistura é imperfeita 
nas análises (FARAH, 2003). 
Edmister e Okamoto (1959) citado por Farah (2003) foram os pnmetros a propor 
correlações para efetuar a conversão de curvas de destilação e aprofundar o estudo do equilíbrio 
líquido-vapor de hidrocarbonetos. Estas correlações apesar de originalmente serem gráficas são 
bastante precisas, sendo assim amplamente utilizadas. 
A metodologia de transformação dos dados ASTM D-86 e D-1160 em PEV (ASTM D-
2892 e D-5237) e vice-versa considera as temperaturas correspondentes aos pontos 0%, 10%, 
30%, 50% 70%, 90% e 100% vaporizados. 
O método adotado neste trabalho foi o de RlAZI e DAUBERT (RIAZI e DAUBERT, 
1986) citado por Farah (2003). Eles propuseram equações para interconverter a destilação ASTM 
D-86 e a PEV atmosférica. O método adverte que a temperatura no ponto 50 % não pode se 
superior a 650 °F. A 5o Edição do API- Technical Data Book (1987) adotou este método. 
Em se tratando de uma mistura não há uma temperatura de ebulição média em que todos 
os componentes vaporizam, pois o ponto de ebulição não é uma grandeza aditiva. Como a 
vaporização ocorre em uma faixa de valores não se pode utilizar diretamente esta propriedade 
como grandeza característica da fração. Correlações são utilizadas para se chegar a um valor 
19 
médio que não tem um significado ftsico, mas servem para correlacionar diversas propriedades 
físico·químicas. 
Watson e Smith (1933) citado por Farah (2003) foram os primeiros a propor pontos de 
ebulição médios para correlacionar propriedades de petróleo e seus derivados. O PE!vfV (ponto 
de ebulição médio volumétrico) é definido como: 
" 
P EMV ~ L. v,T, 
lool (2. I) 
Em que: 
PEMV :ponto de ebulição médio volumétrico; 
Ti : temperatura de ebulição do componente i na mistura; 
vi : fração volumétrica recuperada do componente i à Ti; 




! 10, t30, t50, t70, t90, representam as temperaturas relativas aos 10%, 30 %, 50%, 70% e 
90% recuperados pela destilação ASTM D-86. 
Watson e Srnith (1933) citado por Farah (2003) definiram também outras formas de 
calcular o ponto médio de ebulição: 
• PEMP (ponto de ebulição médio mássico); 








T; : temperatura de ebulição do componente i na mistura; 
w, em;: fração ponderai mássica e molar recuperada com componente i à Ti; 
Watson e Nelson (1933), Watson et ai (193:5) citados por Farah (2003) definiram o 




T; : temperatura de ebulição do componente i na mistura; 
v; : fração volumétrica recuperada do componente i à T;; 
Watson verificou que diversos hidrocarbonetos de uma mesma família distribuem-se 
regularmente sobre curvas bem definidas. Isto tornou possível propor uma função entre densidade 
e temperatura que divide os hidrocarbonetos em grupos distintos segundo o tipo de 
hidrocarboneto (FARAH, 2003). 
O fator de caracterização de Watson é definido como: 
(2.6) 
PEMC: ponto de ebulição médio cúbico de uma fração em 0 R, determinado pelo método 
de Watson; 
dts. 6115.6 : densidade da fração a 15,6115,6 °C 
K,,.: fator de caracterização de Watson. 
Assim para: 
Kw > 13: Parafínicos de elevada massa molar; 
12 > Kw > 13: Parafinicos de média massa molar e alquil-naftênicos de longa cadeia 
parafinica. 
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11 > Kw > 12: Naftênicos puros, alquil-naftênicos de cadeia parafinica média e alquil-
aromáticos de longa cadeia parafínica. 
9> Kw > 10: Aromáticos puros, condensados e naftênicos-aromáticos. 
Zhou (1984) citado por Farah (2003), propôs correlações para o cálculo do PEMM, 
PEMP, PEMC e PEMe de Watson e Smith (1933). 
S _T9o-TIO 
10-90 - 80 
PEMP = PEMV - ll, 
1nll =-3 64991-0 027060xPEMV'· 6063 +516388xS"' 1•' , l0-90 
PEMM=PEMV-Il, 
1nll = -115158-0 01181 OxPEMV'·"" + 3 70684xS0·"" 2 ' ' , lü-90 
PEMC = PEMV- ll 3 
ln.ó.3 = -0,82368- 0,089970XPEMV
0
.
45 + 2,45679x S1°Q~~o 
PEMe = PEMV - ll, 
ln.ó. = -153181-0 012800xPEA.JVI·6667 + 3 64678x S 0·3333 4 ' ' ' 10-90 
s - T90- TIO 
10-90 - 80 











Os ensaios mostram a facilidade de vaporização dos combustíveis, segurança na 
estocagem e tendência em formar depósitos e resíduos na combustão. Podemos citar como 
ensaios de volatilidade: Intemperismo, PVR, Ponto de fulgor e destilação ASTM D-86. 
2.3.4.2. Destilação ASTM 
Utilizado nas especificações da gasolina, querosene de aviação e diesel. Para cada caso 
interessa saber detenninados pontos da curva. Para a gasolina a temperatura para 1 0% da amostra 
vaporizada está relacionada à facilidade de partida do motor, enquanto que a temperatura para 50 
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% vaporizada mostra a facilidade de aquecimento do combustível. O ponto final e a temperatura 
90 %vaporizada indicam a dificuldade de vaporização e a formação de resíduos. 
A amostra é destilada em um arranjo de destilação simples com balão e termômetro, 
condensador a água e erlenmeyer onde se recolhe o líquido condensado. 
O ponto inicial de ebulição é anotado quando a primeira gota de líquido cai no 
erlenrneyer. O ponto final é determinado quando todo o líquido evapora no balão (se não houver 
decomposição térmica). Anotam-se as diversas temperaturas para o volume de líquido 
condensado formando a cmva de destilação. A norma brasileira para este método é a MB-45 
(2005) e a nonna ASTM é a D-86 (2008). 
2.3.4.3. Pressão de vapor Reid 
É obtida por um ensaio que mede a pressão no interior de um cilindro apropriado, a 
temperatura de 37,8 °C, em uma condição intermediária de vaporização em tomo de uma relação 
líquido-vapor igual a 4 para o GLP e de 1,4 para a gasolina. Aplicado em produtos leves por 
fornecer maior precisão, é um indicativo da maior presença de componentes leves na mistura. 
Ao iniciar o ensaio purga-se o aparelho com urna porção da amostra esvaziando-o a 
seguir. No caso do GLP enche-se o aparelho com a amostra e drena-se 20 % do conteúdo. Faz-se 
a leitura da pressão, ao ser atingido o equilíbrio térmico entre a amostra e o banho de temperatura 
constante. Esta pressão, devidamente corrigida é denominada pressão de vapor Reid, em valor 
manométrico. No caso da gasolina, a câmara do aparelho é cheia com a amostra resfriada e 
conectada a urna câmara contendo ar. O parelho é imerso no banho termoestático e agitado 
periodicamente até atingir o equilíbrio. A leihlra do manômetro depois de corrigido é a pressão 
de vapor Reid, em valor absoluto. A norma ASTM é a D-323 (2006). 
2.3.4.4. Ensaios de Combustão 
São ensaios que mostram a facilidade de queima de acordo com o processo de utilização, 
sem produzir resíduos nem fuligem. O numero de octano (gasolina), número de cetano (diesel), 
número de luminômetro (QA V), ponto de fuligem (QI) ou poder calorífico (QA V e óleo 
combustível), representam ensaios de combustão. 
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2.3.4.5. Número de Octano (NO) 
Corresponde a porcentagem volumétrica de iso-octano {2,2,4-trimetil-pentano) em uma 
mistura com n-heptano, que queima por detonação e com a mesma intensidade sonora que a 
amostra, quando comparados por um método padrão. A tendência a detonação depende da 
pressão, temperatura e da composição da mistura ar-combustíveL Estas variáveis dependem de 
muitos fatores entre os quais o projeto da máquina, sua manutenção e operação. Para que o ensaio 
seja representativo é necessário realizá-lo em um motor padrão sob detenninadas condições 
operacwnats. 
Entre os ensaws existentes para determinaçào do número de octano destacam-se o 
Método Motor e Método Pesquisa. 
Verifica-se que o método pesquisa é mais representativo para condições de operação 
suaves associadas a menores velocidades e rotações do motor, enquanto que o método Motor é 
mais representativo para condições severas relativas a velocidades e rotações altas do motor 
A tendência mundial é de se especificar a octanagem da gasolina através dos dois 
ensaios ou de uma média dos dois. No Brasil definiu-se o índice antidetonante IAD como sendo a 




Para valores de número de octano inferior a 60, os métodos fornecem os mesmo 
resultados. A diferença entre o numero de octano Pesquisa e o número de octano Motor é 
definido como sensitividade e é função da natureza química do combustível e exprime a variação 
do número de octano em função das condições de operação do motor (FARAH, 2003). 
A diferença nas características antidetonantes t:xistentes entre os diversos combustíveis é 
função unicamente da sua composição química. Como regra geral, os hidrocarbonetos parafinicos 
apresentam valores baixos de NO, Pesquisa e Motor que decrescem à medida que o peso 
molecular aumenta. A sensitividade dos parafínicos é zero (desempenho unifonne em várias 
condições). Os iso-parfínicos apresentam melhores características que as normais e quanto mais 
ramificada maior será o NO. Os olefínicos apresentam maior octanagem que os parafinicos 
correspondentes. A dupla ligação apresenta efeito no NO semelhante ao da ramificação de cadeia. 
Quanto à sensitividade apresentam valores altos indicando variação da qualidade antidetonante 
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em função das condições de operação do motor. Os naftênicos apresentam octanagem 
intermediária entre os parafínicos normais e olefínicos e sensitividade baixa. Os aromáticos são 
os que apresentam os maiores valores de NO e sensitividade. 
Ensaio aplicado a qualquer combustível que queime sob o ciclo Otto. A nonna brasileira 
para este método é a MB-457 (1972). 
2.3.4.6. Quanto à poluição e corrosão 
São ensaios que mostram quanto um derivado produz emissões evaporativas, de 
particulados na queima e danos materiais ao sistema. A PVR, o teor de enxofre e a corrosividade 
são os principms ensaios. 
2.3.4. 7. Ensaios de escoamento 
Os ensaios de escoamento mostram a facilidade de transporte dos derivados a baixas 
temperaturas. Podemos citar: Ponto de congelamento (QAV), ponto de névoa (diesel), ponto de 
entupimento (diesel), ponto de fluidez (petróleo, lubrificantes e óleo combustível). 
2.3.4.8. Ensaios de instabilidade química e térmica 
Estes ensaios mostram a facilidade do derivado de se oxidar ou reagir com outras 
substâncias, degradando-se e formando resíduos por oxidação ou na combustão. Citam-se o teor 
de gomas (gasolina e QA V), teor de aromáticos (QA V), ensaios de instabilidade térmica e 
química (gasolina, QAV e diesel), teor de nitrogenados, resíduo de carbono (diesel) e asfaltenos. 
2.3.5. Propriedades de misturas 
A operação de misturar frações de petróleo para compor um detenninado derivado pode 
ser feita em batelada em tanques, automatizadas em linha a partir de frações armazenadas em 
tanques ou automatizadas em linha a partir de frações das rmidades de refino. As etapas para 
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fonnulação de produtos acabados com qualidade, tempo hábil e menor custo necessitam das 
seguintes informações (F ARAH, 2003): 
Formulação da mistura necessita: 
• Infonnações representativas sobre a qualidade e quantidade das frações e 
derivados disponíveis; 
• Perfeita integração com programação e operação para dispor de informações 
corretas; 
• "know-how" em formulação de mistura; 
Programação da mistura necessita: 
• Minimizar estoques; 
• Adequar a programação das misturas às possibilidades operacionais; 
• Avaliar alternativas de programação ç: definir as restrições das misturas; 
• 
2.3.5.1. Regras de aditividade 
Uma propriedade de uma substância ou mistura de substâncias pode ser considerada 
aditiva nas bases: 
2.3.5.1.1. Atômica. 
Aplicada a substâncias puras. 
2.3.5.1.2. Base Volumétrica. 
Propriedade é igual ao somatório ponderado f:m base volumétrica das propriedades dos 
constituintes da mistura. Aplicada à massa específica, densidade, teor de água e sedimentos 
(volume I volume), teor de enxofre volátil, teor de goma, teor de água, teor de chumbo-tetraetila, 
porcentagem vaporizada em volume da curva PEV. O índice de cetano e índice Diesel podem ser 
considerados aproximadamente como aditivos em base volumétrica (FARAH, 2003). 
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2.3.5.1.3. Base Mássica. 
Propriedade é igual ao somatório ponderado em base mássica das propriedades dos 
constituintes da mistura. Aplicada ao teor de enxofre, teor de cinzas, resíduo de carbono, água e 
sedimento (massa/massa), teor de betume, poder calorífico (energia/massa), fator de 
caracterização de Watson, densidade 0 API e 0 Bé (FARAH, 2003). 
2.3.5.1.4. Base molar. 
Propriedade é igual ao somatório ponderado em base molar das propriedades dos 
constituintes da mistura. Aplicada a massa molar, volume molar, refratividade molar, entalpia e 
entropia, pressão de vapor verdadeira (FARAH, 2003). 
2.3.5.2. Propriedades não aditivas. 
Existem situações onde devido as interações intermoleculares entre as diferentes 
substâncias da mistura a contribuição ponderada de cada constituinte não reflete a propriedade da 
mistura. Isso ocorre em mistura de comportamento não ideal onde as forças entre as moléculas 
das substâncias entre si não são nulas. Ocorre atração ou repulsão molecular entre as moléculas e 
em tais casos estas propriedades são chamadas de não aditivas. Podem~se citar duas metodologias 
para a estimativa das propriedades não aditivas de misturas (F ARAH, 2003). 
2.3.5.3. Metodologia dos índices de mistura- "Blending Index" 
São definidos por correlações em função das propriedades, mostrando comportamento 
aditivo em base volumétrica, considerando-se os limites de validade de cada correlação (F ARAH, 
2003). Deforma geral a metodologia empregada é: 
Define-se o índice IP para propriedade não aditiva P: 
TP ~ f(P); (2.18) 
Calcula-se o valor do índice !Pidos diversos constituintes da misturaM; 
IP,~ f(PJ; (2.19) 
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Calcula-se o valor do índice de mistura da mistura IPM aplicando-se a aditividade em 
base volumétrica para os índices dos constituintes; 
(2 20) 
Calcula-se s propriedade PM da mistura aplicando-se a correlação inversa: 
(2.21) 
2.3.5.4. Metodologia dos valores de misturn ou dos "Bônus" 
Considera-se que haja aditividade da propriedade em base volumétrica levando em conta 
o chamado "bônus". Este valor representa a diferença entre o valor da propriedade de um dos 
constituintes que este supostamente teria na mistura se a linearidade fosse válida e o verdadeiro 
valor da propriedade deste mesmo constituinte quando puro (FARAH, 2003). 
2.3.5.5. Métodos para cálculo de propriedades não aditivas de mistura. 
2.3.5.5.1. Índice de octano 
Quando misturadas frações do petróleo apresentam índices de octano da mistura, valores 
superiores aquele obtidos considerando-se a aditividade. A Califórnia Research Corporation criou 
os índices (f) maiores ou iguais à unidade, multiplicatlvos do valor da octanagem e que tornam 
possível a aplicação da atividade em base volumétrica, em função do tipo de nafta (FARAH, 
2003). 
2.3.6. Pirólise de naftas para Produção de olefinas 
O processo de pirólise consiste no craqueamento térmico na presença de vapor de água, 
de uma corrente que pode ser de frações de petróleo (naftas ou insumos mais pesados) ou etano 
(gás natural) obtendo-se etileno, propileno, frações d~: butano (C4) e pentanos (C5) e hexanos 
(C6), e especialmente benzeno, sendo que a distribuição depende das condições operacionais. 
Em países em que não existe etano e propano em quantidades suficientes para se produzir 
olefinas a nafta é usada largamente como carga em unidades de craqueamento. Uma vantagem de 
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se usar naftas como carga é a possibilidade de se obter uma maior variedade de co-produtos. 
Variando-se apenas a severidade do craqueamento a razão entre a formação de etileno e 
propileno varia de 0,4 para alta severidade a 0,75 para baixa severidade. Adicionalmente a razão 
entre a produção de butadieno e BTX (benzeno, tolueno e xileno) varia dentro de certos limites 
(ZDONIK, I 983). 
A parafina nonnal produz essencialmente etileno, enquanto a iso-parafina tende a 
produzir propileno. Naftas com grandes concentrações de naftênicos e poucas parafinas 
produzem etileno, mas tendem a formar hidrocarbonetos na faixa do C4, principalmente 
butadieno. As naftas geralmente contem poucas olefinas e entre 3% a 20 % em volume de 
aromáticos. Os aromáticos são muito refratários e não são convertidos nos fomos de pirólise 
(ZDONIK, 1983). 
2.3.6.1. Considerações Cinéticas e Termodinâmicas 
Em 1930 F.O.Rice estabeleceu que o mecanismo de pirólise de hidrocarbonetos é dado 
pela formação de radicais livres e consequente reação em cadeia. (ZDONICK, GREEN e 
HALLE, 1967a). Tomando como exemplo a pirólise do etano: 
(2.22) 
(2.23) 
CH, -CH)-'> CH, ~ CH, +H- (2.24) 
(2.25) 
R - GI b 1 5C,H6 -> 2CH, +4C,H4 +3H3 eaçao o a: - (2.26) 





A reação começa pela cisão da ligação C-C dando origem a dois radicais livres metila 
que atacarão uma nova molécula de etano, iniciando assim a reação em cadeia. Quando se realiza 
a alimentação com hidrocarbonetos de cadeia carbônica maior existem mais possibilidades de 
quebra de ligação. Portanto, a variedade de produtos formados é maior e a distribuição dos 
mesmos é fortemente dependente das condições operacionais. Os produtos produzidos 
inicialmente na pirólise, como hidrogênio, metano, ~~tileno e propileno podem sofrer novas 
reações de hidrogenação ou desidrogenação aumentando ainda mais a complexidade do sistema 
reacional. Reações de condensação podem ainda ge:rar ciclenos e aromáticos que mediante 
poli condensação levam a fonnação de coque. Como a fimnação de coque é indesejada e a mesma 
acontece a temperaturas acima de 900 oc a 1000 °C, deve se adotar um tempo de residência 
pequeno na realização da pirólise (RODRÍGUES, 2003). 
Industrialmente deve-se limitar a temperatura da reação abaixo de 900°C e usar tempos 
de residência curtos (entre 0,1 e 1 segundo) para poder evitar a formação indesejada de coque nos 
tubos do fomo. A policondensação pode ser minimizada resfriando-se rapidamente o produto da 
reação após a saída do fomo. Usualmente resfriam-se os produtos do forno em duas etapas: 
• Resfriamento indireto com água gerando vapor de alta pressão; 
• Resfriamento direto com hidrocarbonetos pesados reciclados no processo 
("Quench oil") 
A cisão de hidrocarbonetos saturados e insaturados mostrado na Figura 2.2 (energia livre 
de formação por temperatura para vários hidrocarbom:tos) deixa claro que os últimos são mais 
estáveis que os primeiros a altas temperaturas. 
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Figura 2. 2 Estabilidade termodinâmica de hidrocarbonetos (CHAUVEL e LEFEBVRE, I 986) 
As reações de cisão dos hidrocarbonetos saturados se dão pela quebra da 
ligação C-C ou C-H. Estas reações altamente endotérmicas resultam em um aumento no número 
de moléculas. Como a energia de ligação do C-C é menor (345 kJ/mol) que a energia de ligação 




















Como as reações são altamente endotérmicas e aumentam o número de moléculas no 
meto reacional, altas temperaturas e baixas pressões favorecem termodinamicamente estas 
reações. Com temperaturas acima de 700°C e limitando-se a pressão parcial do hidrocarboneto no 
forno obtêm-se as condições desejadas para a reação. 
A adição de vapor de água além de diminuir a pressão parcial do hidrocarboneto no 
meio reacional por diluição remove parte do coque que se forma nos tubos do forno: 
(2.31) 
Adicionalmente diminui-se a razão produto principal versus alimentação, aumenta a 
seletividade relativa à olefinas leves, diminui a quantidade de calor a ser fornecida por metro 
linear de tubo na secção de reação do forno. 
Os inconvenientes podem ser citados: 
• O vapor tem que ser aquecido até a temperatura da reação; 
• Considerável aumento no volume da fornalha; 
• Consequente aumento no investimento; 
• Considerar separação do vapor de água do efluente de hidrocarbonetos; 
• O que leva a grandes áreas de condensação; 
• E finalmente a um elevado consumo de utilidades. 
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A quantidade de vapor a ser utilizada é normalmente expressa em quantidade de vapor 
por quantidade de matéria prima. Razões típicas para o etano e para frações mais pesadas são 
respectivamente de 0,25 para o primeiro e entre 0,4 a 1 para os demais. 
2.3.6.2. Descrição da Tecnologia de Produção de Olefinas 
Fundamentalmente a tecnologia de produção de olefinas não mudou nos últimos 
cinquenta anos. Essa tecnologia envolve altas temperaturas na pirólise de hidrocarbonetos em um 
fomo reator a baixa pressão parcial. A pressão do reator é próxima da pressão atmosférica com 
baixa pressão parcial de hidrocarbonetos pela adição de vapor de água como diluente. 
A partir da década de 1960, o último maior avanço nessa tecnologia foi o 
desenvolvimento de curtos tempos de residência em tubos de fomos verticais. Anteriormente os 
tubos das serpentinas eram dispostos em fomos horizontais. A disposição vertical resulta em um 
menor stress mecânico devido à deformação térmica. (ZDONICK, GREEN e HALLEE 1969 b ). 
As Figuras 2.3 e 2.4 ilustram diferentes modelos de fomos de pirólise. O forno de 
pirólise vertical duplo tem a vantagem de diminuir as perdas de calor pelo uso da parede comum. 
As paredes do forno são constituídas de material refratário que suporta temperaturas de 
até 1800°C. Para se evitar uma chama direta sobre os tubos o calor é fornecido por queimadores 
radiantes que aquecem os refratários utilizando como combustíveis subprodutos da pirólise, 
principalmente o metano. O perfil de temperatura da mistura reacional no interior dos tubos é 
ajustado regulando a intensidade de calor fornecido pelos queimadores. Os tubos do forno de 
pirólise são fabricados com ligas metálicas de excelente resistência contra a oxidação e 
deformação em altas temperaturas. 
33 
Forno de Tubos Horizontais Forno Duplo com 1ubos verticais 
Ftgura 2 3 Modelos dtferentes de fornos de Pirólise. (CHAUVEL e LEFEBVRI:., 1986). 
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Figura 2. 4. Forno de Pirólise de nafta a vapor ("Steam cracking") (SANTOS, 2004) 
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A tecnologia de tempos curtos de residência evoluiu de tempos de cerca de I segundo 
para tempos de 0,2 a 0,6 segundo. Esta foi à forma de aumentar a formação de olefinas e reduzir 
a formação de aromáticos e subprodutos combustíveis (metano e óleo combustível). 
A Kcllogg levou a tecnologia de curtos tempos de residência ao extremo ao desenvolver 
fornos com tempos de residência de milisegundos. Posteriormente a Exxon e outros 
desenvolveram tecnologias de fomos similares. A tecnologia de milisegundos provou beneficios 
para cargas pesadas, entretanto para cargas leves (etano, propano e outros) o acréscimo na 
formação de olefmas é muito baixo e o alto fluxo de calor requerido para se craquear parafinas de 
baixo peso molecular causa problemas de formação de coque nos tubos do fomo. 
Para se craquear cargas de gasóleo e naftas obtendo rendimentos de etileno acima de 10 
% em peso ou maiores, usavam-se fomos com tubos de pequenos diâmetros (I ,5 polegadas de 
diâmetro interno) de comprimentos muitos curtos (30-40 ft). O avanço na metalurgia pennitiu 
que projetistas desenvolvessem configurações de tubos de pirólise que podem conseguir 
seletividades similares com tubos divididos de diâmetros maiores e com o dobro do comprimento 
(essencialmente com o dobro de tempo de residência) os quais operavam de fonna a reduzir a 
perda de carga e consequentemente reduzirem a pressão parcial do hidrocarboneto. Neste tipo de 
configuração a pressão parcial do hidrocarboneto (menor) compensa o maior tempo de residência 
produzmdo rendimentos similares para menores diâmetros de tubos. A Figura 2.5 ilustra os 
dtferentes projetos de arranjo de tubos utilizados nos fomos de pirólise. 
Figura 2 S. Projeto de tubos de Pirólisc. (CIIAUVEL e LEFEBVRE, 1986). 
Os diâmetros maiores, de alta seletividade, usam tubos de diâmetro extemo de 5 a 7 
polegadas reduzindo signi ficantemente o número de tubos. 
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A eficiência de fomos usando passe simples de diâmetro reduzido nos tubos da radiação 
é similar aos fomos que usam tubos divididos com diâmetros maiores. 
Todavia, o que determinará a tempo de campanha do fomo é a deposição de coque. 
Enquanto que nos projetos de tubos menores a limitação é a perda de carga decorrente da 
deposição de coque, nos tubos divididos de diâmetros maiores o aumento da temperatura na 
parede do tubo é o limitante. A perda de carga é um fator limitante porque aumenta a pressão 
parcial do HC diminuindo a seletividade, como resultado há um aumento na fonnação de 
produtos combustíveis (metano e óleo combustível de pirólise). A alta temperatura afeta a 
resistência mecânica do tubo e sua vida útil. 
O processo de remoção de coque é mais freqüente nos projetos de menores diâmetros de 
tubos. A frequência de remoção de coque ("decoke") pode variar de 10 a 15 dias para diâmetros 
menores e para 30 a 60 dias para projetos com tubos duplos de diâmetros maiores (podendo 
chegar a 100 dias). Essa operação consiste na queima lenta do coque na presença de vapor de 
água e ar a temperaturas na ordem de 600 °C a 800 oc. A operação começa circulando uma 
mistura muito pobre em ar (1% em volume) sendo progressivamente enriquecida até chegar a 15 
%de ar em volume. 
Utilizando-se apenas vapor, a temperatura para se retirar o coque é maior, na ordem de 
900 °C a 1080 °C podendo chegar a 30 horas de operação. Adicionando-se 10% de ar a mistura 
esse tempo passa a 1 O horas e com 20 %em volume de ar, 5 horas. 
Ambas as tecnologias (diâmetros menores de tubos e tubos duplos de diâmetros 
maiores) necessitam que o efluente (produto do craqueamento) seja rapidamente resfriado abaixo 
da temperatura de quebra das moléculas ("cracking"), cerca de 650 oc. Se os produtos não forem 
resfriados rapidamente, a seletividade para formação de olefinas reduz devido a uma série de sub-
reações que se processam na zona de radiação. 
O resfriamento dos produtos da reação é feito em duas etapas: 
• Com resfriamento indireto, em caldeiras que geram vapor de alta pressão. A 
temperatura do gás diminui para 400 oc a 450 oc. Cerca de 50% do calor fornecido no fomo é 
recuperado; 
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• Resfriamento direto com uma corrente de hidrocarboneto pesado denominado 
"Quench oil" 
Atualmente a capacidade de um fomo de pirólise pode chegar a 100 mil toneladas de 
nafta por ano. As características de um típico fomo de pirólise a vapor são apresentadas na 
Tabela 2.8. 
Tabela 2. 8. Características de um fomo de pirólise típico: 
Número de tubos 
Comprimento dos tubos, m 
Diâmetro interno dos tubos, nun 
Temperatura de saída do gás de processo 
Temperatura de limpeza dos tubos, oc 
Máxima temperatura do metal, °C 
Transferência de calor média kW/m2 (áre externa) 
Tempo de residência, segundos 
Pressão de saída nos tubos, kPa 
Pressão de limpeza dos tubos, kPa 
Capacidade de produção de etileno, ton/ano 












Após resfriamento, os efluentes do fomo são enviados para uma coluna de 
fracionamento primário de onde se retira a gasolina de craqueamento (Pygas), água que será 
recirculada para o resfriamento direto ou indireto e uma corrente de gás que será comprimida em 
diversas etapas para seguir para área fria da unidade. 
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2.3.6.3. Descrição da área fria 
.. 
. -... -:. 
Figura 2. 6. Área fria de uma unidade de produção de etileno. Fonte: (Ethylene PERP REPORT- NEXANT 
CHEMSYSTEMS, 2005) 
Na coluna de fracionamento primário (Figura 2.6) é separado o gás rico em olefinas, 
água e uma corrente de gasolina de craqueamento. Esta corrente se junta a outras corrente 
provenientes da condensação de hidrocarbonetos entre os estágios de compressão para fom1ar a 
carga da torre de estabilização. Na torre de estabilização, a gasolina de pirólise propriamente dita, 
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rica em aromáticos, é retirada lateralmente enquanto uma corrente de óleo combustível mais 
pesada é retirada pelo fundo. Gás residual é retirado pelo topo e inserido em um dos interestágios 
de compressão do gás rico em olefinas que segue para a área fria. 
A retirada de compostos ácidos (H2S, C02) é feita na saída do terceiro estágio de 
compressão através do processo de absorção química regenerativa por aminas, seguido por 
lavagem caustica e lavagem com água (Figura 2.6). Os produtos ácidos são retirados porque sua 
presença no etileno produto não é permitida, além de prejudicar o ciclo de refrigeração a etileno. 
Adicionalmente estes gases ácidos contaminam o acetileno produto e envenenam os catalisadores 
usados nos processos subsequentes. Após o quinto estágio de compressão o gás é desidratado por 
peneira molecular e resfriado em três etapas (primeira etapa: ~12 oc, segunda etapa: -32 oc, 
terceira etapa: -108 °C). Este gás resfriado alimenta a coluna demetanizadora juntamente com 
várias correntes líquidas condensadas a diversas temperaturas anteriormente. 
O topo da coluna demetanizadora (Figura 2.6) gera gás combustível com 95 % de 
metano e 5% de hidrogênio. O hidrogênio desta corrente é separado e purificado para ser usado 
nos processos de hidrogenaçào da unidade. O metano é usado como combustível nos fomos de 
pirólise. 
O fundo da coluna demetanizadora (Figura 2.6) é enviado para a coluna deetanizadora, 
onde se separa a fração etano/eteno pelo topo que após uma hidrogenação seletiva (para 
eliminação do acetileno contaminante) é fracionado em etano e eteno (topo) na coluna 
fracionadora etano/eteno. 
O fundo da coluna deetanizadora (Figura 2.6) é enviado para a coluna depropanizadora, 
onde se separa a fração C3 pelo topo. Após a eliminação do metil~acetileno por hidrogenação 
seletiva o produto propano/propeno contém 95 % de propeno. Adicionalmente o propeno pode 
ser purificado até 99 % em uma coluna adicional. 
O fundo da coluna depropanizadora (Figura 2.6) alimenta a coluna debutanizadora, onde 
se separa a fração C4 pelo topo (rico em butenos e butadieno) e uma corrente de CS+ rica em 
pentanos e aromáticos pelo fundo. Esta corrente de fundo compõe corrente de gasolina de pirólise 
juntamente com a corrente retirada na coluna estabilizadora descrita acima. 
O propano e etano separados anteriormente são reciclados para serem craqueados e seus 
produtos juntam-se para serem fracionados na área fria. 
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CAPÍTULO 3 
3. MATERIAIS E MÉTODOS 
3.1. Processamento de Gás Natural- Processo de Turbo-expansão 
O processamento de gás natural nas UPGN's consiste em condicionar 
(desidratação e desulfurização conforme cada caso) o gás natural e fracionar seus componentes 
de modo a obter gás especificado para a ve:nda (basicamente metano, etano, inertes e frações 
residuais de propano e mais pesados) e uma c:orrente líquida (propano e mais pesados, com etano 
até 11 %em volume). 
A recuperação de propano e mais pesados obtida no processo de turbo-expansão é de 
99,5% em mal, podendo atingir temperatura na faixa de -75°C na saída do turbo-expansor. 
A corrente líquida do fracionamento agora denominada LGN pode ser processada em 
uma coluna de destilação em GLP (propano, butanos, etano com teor máximo de 11 % em 
volume e frações de iso-pentano) e C5+ , uma corrente com características semelhantes da nafta 
leve da destilação do petróleo. 
O GLP produzido é estocado em vasos de pressão (esféricos ou cilíndricos) e 
normalmente distribuído por duto ou por carregamento rodoviário. O C5+ normalmente é 
misturado ao petróleo produzido na estação coletora. 
O volume de LGN é contabilizado na produção de petróleo da estação coletora, mas 
somente o CS+ é realmente adicionado ao Petróleo 
3.2. Amostragem e condicionamento do C5+ 
Neste trabalho a corrente analisada foi coletada na UPGN de Pilar em Alagoas em 
fevereiro de 2007. A UPGN de Pilar é uma unidade de turbo expansão, fabricação e tecnologia 
PETROFAC/ORTLOF com capacidade de processamento que pode ir além da sua capacidade 
nominal chegando a 2.000.000 m3/d de gás natural, produzindo 1.850.000 m3/d de gás industrial e 
380 m 3/d de LGN. 
A unidade conta ainda com uma unidade de desulfurização por leito fixo, tecnologia 
SULFATREAT e desidratação por peneiras moleculares que utiliza a zeólita 4 A que pode 
















Figura 3. I Torre dcbutanizadora da UPGN-AL (tela de desenvolvimento do superv1sório Delta V, fonte Petrobras-
AL) 
O C5+ é retirado no fundo da torre debutanizadora (Figura 3.1) a uma temperatura de 
170 °C em média, é resfriado antes de seguir para um tanque especial levemente pressurizado 
onde fica estocado até ser misturado ao petróleo que é produzido no campo produtor locaL Ao 
sair do refervedor a corrente de C5+ está em uma condição termodinâmica próxima ao ponto de 
bolha, por esse motivo tomou-se o cuidado de se amostrar a corrente em um ponto de batxa 
temperatura, ou seja, após resfriamento da corrente. Este ponto localiza-se na saída do resfriador 
("air-cooler") e a montante da válvula de controle de nível do refervedor da torre debutanizadora. 
O frasco de vidro previamente resfriado em gelo foi condicionado em uma recipiente 
térmico, rotulado e enviado para o laboratório. Devido a grande variação nas condições de 
operação na torre debutanizadora na passagem do dia para a noite foram coletadas três amostras 
durante o dia evitando as condições transientes. 
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3.3. Caracterização da corrente de C5+ 
3.3.1. Densidade 
A densidade da amostra de C5+ foi determinada por um densímetro com escala de 0,6 
g/ml a 0,7 g/ml, divisão de 0,001, comprimento 300± JOmm, calibrado para 20°C. A temperatura 
da amostra foi anotada no momento da análise e a densidade corrigida a partir desta temperatura 
para 20°C. 
3.3.2. Cromatografia e PONA 
A amostra de C5+ foi injetada em um cromatógrafo AGILENT, modelo 6890N (Figura 
3.2) 
Este cromatógrafo possui um sistema de aquecimento/vaporização da amostra que 
permitiu a injeção do C5+ líquido. A partir do resultado da cromatografia foi possível calcular o 
PONA (teor de hidrocarbonetos parafinicos, o lefinicos, naftênicos e aromáticos) do C5+. 
Figura 3. 2. Cromatógrafo AG IL ENT 6890 
42 
3.3.3. Destilação ASTM D-86 
O método ASTM 0-86 descreve o procedimento para obtenção da curva de destilação 
de derivados de petróleo por destilação simples. Tomou-se I 00 ml da amostra de C5+ em um 
balão de destilação e montou-se o aparato de destilação confonne Figura 3.3. Aqueceu-se a 
amostra anotando a temperatura (°F) para os volumes recuperados na proveta (5%, I 0%, 20%, 
30%, 40%, 50%, 60%, 70%, 80%, 90%, 95%, 100%) até completa evaporação. O aquecimento 
da amostra não gerou resíduo e não foi preciso corrigir a temperatura com relação a pressão 
barométrica pois a análise foi realizada na UPGN de Atalaia em Aracaju, ou seja, ao nível do 
mar. Caso necessário a correção seria dada pela Equação (3.1): 
Cr = 0,00012(760- P)( 460 + Tr) 
Em que: 
Cf: Correção a ser somada a leitura da temperatura lida no ensaio; 
P: Pressão barométrica do local da análise em mmHg; 







Bath Cov e r 
(3. f) 
Figura 3. 3. Esquema de destilação pelo método ASTM D-86 (ASTM D-86, 2008) 
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3.3.4. Pressão de vapor Reid - PVR 
A pressão de Vapor Reid foi determinada pelo método ASTM D-323 para gasolina. A 
amostra mantida resfriada foi colocada no aparelho e inserida no banho termostático a 37,5 oc até 
atingir o equilíbrio térmico. Os valores lidos em kgf/cm2 absoluto foram anotados e a média dos 
resultados detem1inada. 
Figura 3. 4 .Equipamento para medição da PVR imerso em banho lém1ico. 
3.3.5. Número de Octano (NO) 
Determinou-se o número de octano comparando a tendência à detonação com a de 
misturas de combustíveis padrões, sob condições operacionais padronizadas (Tabela 3.1 ). 
Tabela 3. 1. Condições de operação dos ensaios de número de octano. 
CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO MÉTODO MÉTODO MOTOR 
Velocidade <.lc rotação (rpm) 600 ±6 900 ±9 
Temperatura do ó leo lubrificante (0 C) 5& ±8 58±8 
Temperatura do líquido de resfriamento CC) 100 ±2 100 ±2 
Temperatura do combustível (0 C) 149 ±2 Não especificado 
Composição da mistura ar/combustível Regulada para detonação máxima 
Taxa de compressão Regulada para detonação padrão 
Avanço do distribuidor Função da taxa de compressão 
Fonte: (FARAH, 2003) 
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Variou-se a taxa de compressão do motor quando se quetma a amostra até que se 
obtenha uma intensidade padrão de detonação, medida eletronicamente. A seguir queimaram-se 
misturas de combustíveis padrões até que foi obtida, para a mesma taxa de compressão, a mesma 
intensidade de detonação. O número de octano da mistura será igual à percentagem volumétrica 
do iso-octano existente na mistura, que apresenta as mesmas características antidetonantes que a 
amostra. O número de octano motor foi determinado experimentalmente pelo método descrito 
acnna. 
O número de octano pesquisa foi calculado a partir da composição molar do CS+ 
(cromatografia) determinando-se a concentração em massa e a seguir usando-se o método 
(ANDERSON, SHARKEY, WALSH, 1972) descrito pela norma N-2377 (Petrobras) calculou-se 
o número de octano pesquisa RON. 
(3.2) 
C = somatório da concentração, em massa percentual, de cada grupo descrito na Tabela 
3.2. 
RONi =coeficiente de regressão de cada grupo descrito na Tabela 3.2. 
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Tabela 3. 2. Coeficientes de regressão para o calculo do núme~o de octano pesquisa- RON. 
Definição i Grupo ~oeficientes de Regressão 
1 Componentes antes do nC4 1 03,9+ 
2 nC4 88, 1+ 
3 Componentes entre nC4 e iC5 144,3+ 
4 iC5 84 
5 Componentes entre iC5 e nC5 198,2 
6 nC5 67,9 
7 Componentes entre nC5 e 2mC5 95,2 
8 2 e 3 meti I C5 e componentes intermediários 86,6 
9 Componentes entre 3 meti! C5 e nC6 95,9 
10 nC6 20,9 
11 Componentes entre nC6 e benzeno 94,9 
12 Benzeno 105,2 
13 Componentes entre benzeno e 2 metil C6 113,6 
14 2 e 3 meti I C6 e componentes intermediários 80 
15 Componentes entre 3 metil C6 e nC7 97,8 
16 nC7 -47,8 
17 Componentes entre nC7 e tolueno 62,3 
18 Tolueno 113,9 
19 Componentes entre tolueno e 2 metil C7 115,1 
20 2 e 3 metil C7 e compostos intermediários 81,7 
21 Componentes entre 3 metil C7 e nCS 109,7 
22 nC8 10,5 
23 Componentes entre nCS e etil-benzeno 96,1 
24 Etil-benzeno 122,6 
25 Componentes entre etil-benzeno e m-xileno 45,4 
26 meta + para-xileno 102 
27 Componentes entre o p-xileno e o-xileno 73,3 
28 o-xileno 123,6 
29 Componentes depois do o-xileno até nC9 inclusive 35 
30 Componentes ente nC9 e nC10 112 
31 nC10 e componentes posteriores 85,6 
3.3.6. Fator de caracterização de Watson 
A partir das frações volumétricas recuperadas da amo~tra de C5+ e correspondentes 
temperaturas de ebulição em R (ASTM D-86) foi calculado o pdmto de ebulição médio cúbico 
(Equação 2. 5). Com o PEMC calculado e da densidade a 6()°F foi calculado o fator de 
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caracterização de Watson. A transformação da densidade determinada em laboratório a 20 °C 
para 60°F é dada pela equação: 
Para O, 6394 <c d2o14 <c O, 9 31 : 
d, ,,,6 ~ 0,0156x (d,,. )' + 0,9706x (d,,. )+ 0,0175 (3.3) 
(ÍNDIO DO BRASIL, 1999) 
3.4. Utilização do C5+ como combustível 
3.4.1. Gasolina Tipo A 
Analisou-se a corrente de CS+ quanto às características fisico-químicas esperadas para 
se especificar gasolina automotiva tipo A (sem adição de álcool anidro): 
3.4.1.1. Destilação pelo método ASTM D-86 
Comparou-se a curva de destilação ASTM D-86 (10%, 50%, 90% e 100%) obtida na 
etapa de caracterização com os limites máximos e mínimos da especificação da gasolina 
automotiva tipo A. 
3.4.1.2. Pressão de vapor Reid - PVR 
Comparou-se a pressão de vapor obtida na etapa de caracterização com o limite máximo 
da especificação da gasolina automotiva tipo A. 
3.4.1.3. Número de octano índice motor (MON) 
O índice motor da corrente de CS+ foi realizado na Refinaria Landulfo Alves na Bahia 
(RLAM) sistematicamente durante a década de 1990. Adotou-se o valor histórico obtido nestas 
análises. 
3.4.1.4. Número de octano índice Pesquisa (RON) 
O índice de octano pesquisa foi calculado pelo método descrito na nonna Petrobras N-
2377 e o valor do IAD (MON + RON)/2 comparado a especificação da gasolina automotiva tipo 
A. 
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3.5. "Blending" do C5+ para especificação de coml;mstíveis 
3.5.1. Métodos de mistura direta de diferentes correntes 
A partir da caracterização do CS+ (Destilação ASTM Ib-86), pressão de vapor Reid, 
octanagem (RON e MON) foi possível calcular as propriedades Qo produto final do "Blending" 
(mistura) com diferentes correntes de naftas produzidas nas refin3rias ou petroquímicas (Tabela 
3.3). Verificou-se desta maneira os volumes de CS+ e de difere~tes correntes de nafta para se 
especificar gasolina automotiva. Tomou-se corno base a mistura ~e apenas urna destas correntes 
com a corrente de CS+. 









































37 40 34 
82 95 63 
98 :108 92 
102 116 112 
106 '!28 128 
125 ;180 146 
184 ~15 180 




94 98 99 
92 .83 88 
Foi realizado o cálculo simultâneo das propriedades das combinações do CS+ com os 
diferentes tipos de naftas da Tabela acima. 




dM e d;: densidade da mistura e do componente i, respectivamente; 
w fração volumétrica do componente i 
A PVR que é uma propriedade não aditiva foi calculada pelo método dos índices de 
mistura (Método CHEVRON): 
Índice de mistura para PVR: 
; 
JPVR, ~(PVR, )• (3.5) 
Inversa: 
' PVRM ~ (!PVRM )i (3.6) 
Em que: 
!PVR;: índice de mistura para o componente i; 
PVR;: PVR do componente i; 
PVR,w: PVR da mistura; 
Unidade: psia; 
A regra de aditividade pela curva de destilação ASTM D-86, por não ser precisa, não é 
usada diretamente. Para se usar a curva ASTM D-86 antes é preciso transformá-la em uma curva 
PEV (ponto de ebulição verdadeiro) aditiva em base volumétrica e bastante precisa para se 
fonnular a curva de destilação da mistura. Após se obter a curva PEV da mistura transforma-se 
esta para a curva de destilação ASTM D-86 da qual é observada e comparada com a 
especificação da gasolina. O esquema exernplifica a sistemática de cálculo: 
Curva ASTM D-86 correntes ---+ Curva PEV das correntes ---+ Mistura (aditividade 
volumétrica)---+ Curva ASTM D-86 da mistura---?- Comparação com a especificação. 
Metodologia de cálculo: 
Método de RIAZI e DAUBERT, equações: 
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PEV~a(ASTM _D-86)' (3. 7) 
ASTM _D-86~Ji) x(PEV)i (3.8) 
PEV = Temperatura dos pontos de ebulição verdadeiros nos pontos 0%, 1 O %, 30 %, 
50%, 70%, 90%, 95% e 100% de destilado em R. 
ASTM_D-86 =Temperatura dos pontos de ebulição ASl!M D-86 nos pontos 0%, 10%, 









a,b =constantes fornecidas pela Tabela 3.4 abaixo: 
Tabela 3. 4. Coeficientes do método RIAZI e DAUBERT. 
Desvios Absolutos da 
N° Pontos Faixas 
a b Equação 
Experimentais ASTM ~EV Médios Máximos 
0,91688 1,001868 73 73-599 -50'- 516 21 69 
0,5277 1,090011 81 97- 583 51·~ 561 li,! 30 
0,7429 1,042533 81 119-596 97 ;- 590 7,6 28 
0,89203 1,017565 81 138- 608 135:- 608 6, I 25 
0,87051 1,02259 81 151-621 153:-626 6,6 23 
0,948976 1,010955 81 166-647 181:-662 7,9 28 
0,80079 1,03549 81 162-750 !63~- 794 8,4 20 
TOTAL 559 73 a 750 -50i
1
a 794 9,3 69 
Fonte: (RJAZI e DAUBERT, 1986) 
, 
O índice de octano foi calculado pelo método da Califómi!a Research Corporation: 






índice de octano da mistura e do compo*ente i, respectivamente; 
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/;: índice realçador da octanagem (Tabela 3.5), 
volume do componente i. 
Tabela 3. 5. Fatores realçadores de octanagem. 
TIPO DE NAFTA 10 MOTOR (MON) 10 PESQUISA (RON) 
De destilação direta 1,0 1,0 
De Craqueamento catalítico 1,6 1,4 
De reforma catalítica 1,2 I, I 
De alcoilação 1,0 1,0 
De reforma térmica 1,5 2,4 
De polimerização 3,5 1,6 
De craqueamento térmico 1,7 1,5 
Natural 1,0 1,0 
Fonte: (FARAH, 2003) 
3.6. Utilização como solvente 
Dentre as especificações técnicas para produção de solventes a curva de destilação 
ASTM D-86 é o principal parâmetro. Deste modo, a partir da curva ASTM D-86 do C5+ e da 
especificação ASTM D-86 dos produtos petroquímicos utilizados como solventes pode-se chegar 
à viabilidade técnica da sua utilização como tal. 
A análise comparativa foi feita para utilização como: solvente para extração e solvente 
de borracha. 
3.7. Análise da corrente de CS+ como carga para unidades de craqueamento 
térmico a vapor para obtenção de Olefinas. 
Simulou-se a decomposição térmica do CS+ em um forno de craqueamento térmico a 
vapor ("steam craker") para obtenção de eteno. O simulador usado foi o PYPS (Pyrolysis Yield 
Prediction System) que é um programa desenvolvido pela ABB LUMMUS e é usado na 
Petroquímica União- PQU. 
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A partir do resultado da simulação do forno foi simulada no HYSYS 3.1 (Hyprotech) a 
secção fria de uma unidade de produção de etileno. 
Os reciclos obtidos (etano e propano) novamente foram simulados no PYPS para a 
obtenção dos rendimentos de produção de etileno. 
Compararam-se os rendimentos obtidos com o rendimento de outras cargas de 
craqueamento usualmente utilizadas na petroquímica. A Figura 3.5 resume o procedimento de 
cálculo utilizado: 
C Olllp<.'Sição p YPS 
-/ 
PYPS 







da área fria) 
Figura 3. 5. Dinâmica de cálculo para simulação do CS+ como carga pra unidades de craqucamcnto térmico a vapor 
utilizando-se os simuladores PYPS e Hysys. 
A partir da cromatografia (em base molar) da corrente de C5+ foram determinadas as 
concentrações em base mássica de N-parafinas, Iso-parafinas, Naftênicos , aromáticos, total de 
parafmas na faixa do butano e total de parafinas na faixa do pentano. 
Fixou-se uma razão vapor de água nafta de 0,5, valor referenciada literatura para cargas 
de nafta em fornos de pirólise. (Ethylene PERP REPORT- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005) 
Com estes dados simulou-se no PYPS a pirólise com vapor de água do C5+ variando-se 
a severidade da reação (relação Propeno/Metano) para a máxima produção de etileno e máxima 
produção de propileo. 
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A simulação da pirólise dos reciclos de etano e propano foi simulada com razão vapor 
d'água carga de 0,3 e 0,4 respectivamente. (Ethylene PERP REPORT- NEXANT 
CHEMSYSTEMS, 2005) 
Com estes rendimentos obtidos no PYPS, a simulação da planta petroquímica iniciou-se 
na saída do forno reator e seguiu-se conforme esquema simplificado: 
Figura 3. 6. Unidade de produção de etileno. Fonte: (Ethylcne PERP REPORT- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005) 
Os produtos obtidos foram quantificados e comparados com o rendimento de diversas 
cargas líquidas usadas na petroquímica para obtenção de etileno, propileno e outros subprodutos. 
Os produtos obtidos foram: etileno, hidrogênio, gás combustível, propileno, mistura de 
C4's contendo butadieno e a gasolina de pirólise para extração de BTX. 
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3.8. Projeção de produção de CS+ 
Para se estimar o volume liquido de C5+ que será produzido nas futuras plantas de 
processamento fezRse se o cálculo do volume de LGN absorvido nestas unidades e 
consequentemente o volume líquido de GLP e C5+ produzido. 
Com base nesta metodologia de cálculo podemos prever o volume de C5+ que será 
produzido com os projetos do "PLANGAS" a partir da análise das tecnologias que poderão ser 
usadas nas UPGN's a serem construídas. O cálculo do volume de C5+ que será produzido foi 
baseado nas seguintes informações: 
• Volume de gás a ser disponibilizado para o mercado (gás residual); 
• Riqueza do gás processado; 
• Tecnologia empregada no processamento do gás (recuperação de C5+, etano, 
propano e butanos) 
A partir das informações acima foi possível estimar prov:áveis volumes de produção de 
C5+ nos novos projetos previstos no "PLANGÁS". 
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CAPÍTULO 4 
4. RESULTADOS E DISCUSSÃO 
4.1. Processamento de gás natural- processo de turbo expansão 
A partir da composição típica do gás natural processado na UPGN de Pilar, determinada 
por cromatografia, e acrescentando os contaminantes encontrados normalmente no gás (H20 e 
H2S) determinou-se a composição real do gás (Tabela 4.1). Simulou-se através do simulador de 
processo Hysys as propriedades e composições dos produtos obtidos no processo. 

















Dióxido de Carbono 0,789 
Sulfeto de hidrogênio 0,000 
Água 0,120 
Total 100,000 
Riqueza(% moi) 4,020 
Ponto de orvalho (H,O), latm -19,9 oc 
A partir da composição do gás e do fluxograma de processo da unidade (Figura 4.1) 
montou-se a simulação (Figura 4.2) da planta obedecendo às seguintes especificações dos 
produtos: 
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I. Gás residual com 0,05 % de propano ou menor; 
2. Gás desidratado com menos de 1 ppm em volume de água, ponto de orvalho de 
água a 1 atm de -1 oooc; 
3. Gás desulfurizado com menos de 0,1 ppm V de I-hS 
4. GLP com intemperismo (temperatura ASTM D-86 para 95% evaporado) entre 
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Figura 4. 1. Fluxograma de blocos do processo de turbo-expansão da UPGN-AL. 
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Figura 4. 2. Tela de simulação (Hysys) do processo de turbo-expansão da UPGN-Al 
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O gás processado na UPGN de Pilar contém cerca de 2 ppm em volume de H2S e está 
saturado com água nas condições de pressão e temperatura de entrada. Para se determinar a 
quantidade de água contida no gás no ponto de saturação, acrescentou-se água em excesso a esta 
composição, separando este excesso em um vaso hipotético, simultaneamente corrigindo sua 
temperatura. Usou-se para isso duas funções "adjust" para acrescentar água até a saturação e 
corrigir a temperatura. O mesmo artifício foi usado para acrescentar 2 ppm V de H2S à 
composição do gás. 
Os processos de desidratação e desulfurização foram simulados através da função "split" 
do Hysys, obtendo um gás na saída destes processos com I ppm V de água e isento de H2S. 
Feito isso, se montou a simulação respeitando-se os valores reais de processo até a 
obtenção dos produtos finais. 
O resultado da simulação na Tabela 4.2 nos fornece a composição do C5+ formado e das 
propriedades e composições dos demais produtos da UPGN: 
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Tabela 4. 2. Composição dos produtos da UPGN-AL calculados pelo simulador Hysys 
Componentes LGN Gás residual GLP C5+ 
%mo! %moi %mo! %moi 
Metano 0,003 92,332 0,003 0,000 
Etano 14,000 5,022 16,397 0,000 
Pro pano 47,559 0,047 55,701 0,000 
Iso-Butano 7,820 0,000 9,158 0,005 
N-Butano 15,273 0,000 17,872 0,093 
Iso-Pentano 4,407 0,000 0,800 25,479 
N-Pentano 4,580 0,000 0,062 30,969 
H ex anos 4,494 0,000 0,000 30,743 
Heptanos 0,605 0,000 0,000 4,138 
Octanos 1,015 0,000 0,000 6,947 
Nonanos 0,000 0,000 0,000 0,000 
Decanos 0,173 0,000 0,000 1,182 
Undecanos 0,022 0,000 0,000 0,148 
Dodecanos 0,043 0,000 0,000 0,296 
Nitrogênio 0,000 1,771 0,000 0,000 
Dióxido de Carbono 0,006 0,828 0,007 0,000 
Sulfeto de hidrogênio 0,001 0,000 0,001 0,000 
Água 0,000 0,000 0,000 0,000 
Total 100,00 100,00 100,00 100,00 
Riqueza(% moi) 0,047 
Ponto de orvalho (H20), -102,4 
Intemperismo CC) 1,5 
PVR (kPa) 1350 
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4.2. Amostragem e condicionamento do CS+ 
O CS+ amostrado foi coletado a uma temperatura média de 40 °C, com coloração 
levemente amarelada e condicionada em recipiente de vidro. Após coleta foi realizada a análise 
de densidade das amostras e o resultado é apresentado na Tabela 4.3. 
Figura 4. 3. Ponto de Amostragem do CS+. 
4.3. Caracterização da corrente de CS+ 
4.3.1. Densidade 
Tabela 4. 3. Densidade das amostras coletadas de C5+ 
Amostra 1 Amostra 2 Amostra 3 Média Desvio Padrão 
Densidade (20°C) 0,676 0,677 0,677 0,677 ±0,001 
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4.3.2. Cromatografia e PONA 
O resultado da cromatografia das amostras coletadas de CS+ é apresentado na Tabela 
4.4. 
Tabela 4. 4. Cromatografia da corrente de CS+ (%moi) 
Componentes Amostra 1 Amostra 2 Amostra 3 Média Desvio Padrão 
N-Butano 0,138 o, 171 0,081 0,130 ± 0,046 
Iso-Pentano 27,312 27,535 25,565 26,804 ± 1,079 
N-Pcntano 27,704 26,933 27,502 27,380 ± 0,400 
2,2 dimetil Butano 0,700 0,672 0,714 0,695 ± 0,021 
2,3 dimetil Butano 9.711 9,648 10,11 9,823 ± 0,251 
3 meti! pentano 3,870 3,866 4,023 3,920 ± 0,090 
N-Hexano 12,06 11,873 12,407 12,113 ± 0,271 
Ciclo hexano 1,667 1,802 1,781 1,750 ± 0,073 
Meti! ciclo pentano 3,865 4,024 4,106 3,998 ± 0,123 
Meti! hexano 1,911 1,957 1,985 1,951 ± 0,037 
N-Heptano 5,745 5,865 6,037 5,882 ± 0,147 
N-Octano 1,203 1,26 1,269 1,244 ± 0,036 
N-Nonano 0,628 0,669 0,667 0,655 ± 0,023 
Meti! octano 2,705 2,872 2,874 2,817 ± 0,097 
N-Decano 0,038 0,042 0,037 0,039 ± 0,003 
N-Undecano 0,645 0,707 0,692 0,681 ± 0,032 
N-Dodccano 0,098 0,104 0,149 0,117 ± 0,028 
Total 100,00 100,00 100,00 100,00 
A cromatografia mostra que o C5+ é uma corrente com cerca de 54 % mal de pentanos. 
Para determinar o PONA (teor de Parafmas, Olefinas, Naftênicos e Aromáticos) é preciso antes 
transformar a concentração em moi em concentração em massa. O PONA em porcentagem 
mássica será usado para simular a pirólise da corrente de C5+ no simulador PYPS. Essa 
transformação é feita a partir das massas molares dos componentes detectados na cromatografia 
tomando como base uma quantidade de matéria de 100 krnol: 
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Tabela 4. 5. Determinação das porcentagens mássicas dos compone11tes do C5+ a partir da porcentagem 
em quantidade de matéria dos seus componentes tomando COJ;llO base 100 kmol: 
' 
Massa molar Quantidade de 
Componentes %Massa 
(kg/kmol) Matéria (kmol) 
N-Butano 58 7,540 0,092 
lso-Pentano 72 1929,600 23,602 
N-Pentano 72 1971,360 24,113 
2,2 dimetil Butano 86 60,200 0,736 
2,3 dimetil Butano 86 844,520 10,330 
3 meti] pentano 86 337,120 4,124 
N-Hexano 86 1041,460 12,739 
Ciclo hexano 84 147,000 1,798 
Meti! ciclo pentano 84 336,000 4,110 
Meti] hexano 100 195,000 2,385 
N-Heptano 100 588,000 7,192 
N-Octano 114 141,360 1,729 
N-Nonano 128 83,200 1,018 
Meti] octano 128 360,960 4,415 
N-Decano 142 5,680 0,069 
N-Undecano 156 106,080 1,298 
N-Dodecano 170 20,400 0,250 
Total 8175,480 100,00 
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Tabela4. 6. PONA em% molar c% mássica do CS+ 
%mol %massa 
N-Parafinas 48,23 48,500 
Iso-parafinas 46,01 45,593 
To tal Parafinas 94,24 94,093 
Naftênicos 5,76 5,907 
Aromáticos o 0,000 
C4 -Parafinicos 0,13 0,092 
CS- Parafmicos 54,18 47,717 
Isoparafinas/N-parafinas 0,95 0,9401 
Somando-se a composição em moi dos pentanos na Tabela 4.6 chega-se a 94,24% de 
hidrocarbonetos parafínicos, 5, 76% hidrocarbonetos naftênicos. Esta corrente não possui 
aromáticos e olefinas detectados na cromatografia. 
4.3.3. Destilação ASTM D-86 
As três amostras coletadas foram submetidas à destilação ASTM D-86 obtendo os 
seguintes resultados em °F (Tabela 4. 7): 
Tabela4. 7. Resultado da destilação ASTM D-86 do CS+ em °F. 
Amostra I Amostra 2 Amostra 3 
% Temperatura op 
PIE 108 112 111 
5% 118 118 116 
10% 122 120 119 
20% 126 128 127 
30% 134 136 135 
40% 142 145 144 
50% 150 152 151 
60% 160 162 162 
70% 174 176 176 
80% 194 198 199 
90% 206 210 208 
95% 286 290 286 
PFE 326 330 328 
PIE: Ponto inicial de Ebulição; PFE: ponto final de ebulição 
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4.3.4. Pressão de Vapor Reid- PVR 
Tabela 4. 8. Resultado das análises de PVR e resíduo da destilação ASTM D-86. 
Análise Amostra I Amostra 2 Amostra 3 Média Desvio Padrão 
Resíduo(% vol.) o.o o. o o. o o.o o. o 
PVR (kgf/cm2 abs) 0,45 0,44 0,44 0,44 0,01 
A partir dos resultados obtidos na destilação ASTM D-86 (Tabela 4.7) obtive-se a média 
das temperaturas em °C. Com este resultado traçou-se a curva de destilação ASTM D-86 do C5+ 
em °C (Figura 4.4): 
Tabela 4. 9. Resultado da destilação ASTM D-86 do CS+ em °C, m~dia e desvio padrão dos valores. 
Amostra 1 Amostra 2 Amostra 3 Média Desvio padrão 
% Recuperada Temperatura oc 
PIE 42,2 44,4 43,9 43,5 ± 1,2 
5% 47,8 47,8 46,7 47,4 ±0,6 
10% 50,0 48,9 48,3 49,1 ±0,9 
20% 52,2 53,3 52,8 52,8 ± 0,6 
30% 56,7 57,8 57.2 57,2 ±0,6 
40% 61,1 62,8 62,2 62,0 ± 0,9 
50% 65.6 66.7 66,1 66,1 ± 0,6 
60% 71,1 72,2 72,2 71,9 ± 0,6 
70% 78,9 80,0 80,0 79,6 ± 0,6 
80% 90,0 92,2 92,8 91,7 ± 1,5 
90% 96,7 98,9 97,8 97,8 ± 1,1 
95% 141,1 143,3 141,1 141,9 ± 1,3 
PFE 163,3 165,6 164,4 164,4 ± 1,2 
















ASTM D-86 do CS+ (laboratório) 
---------#---
j-
o 5% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 95% 100 
Volume Recuperado % vol 
- Média +desvio ("C) - Média ("C) - Médta - desvto ("C) 
Figura 4. 4. Curva de destilação ASTM D-86 do C5+ em oc (análise laboratorial). 
Pode-se comparar a curva de destilação ASTM D-86 c o PONA, a partir das análises 
laboratoriais, com os calculados pelo simulador de processo Hysys. A Figura 4.5 apresenta o 
comparativo entre os resultados laboratoriais e o da simulação no Hysys (conforme metodologia 
da seção 4.1) mostrando que o simulador subestima a curva ASTM do CS+ até o 85 % 
evaporado. A partir do ponto 85% evaporado até o ponto final de Ebulição os valores das curvas 
são equivalentes. 
O PONA calculado pelo Hysys difere também quanto ao teor de naftênicos contidos no 







Tabela 4. I O . . PONA em %moi do C5-r calculado pelo Hysys e identificado pela cromatografia 
Laboratório Hysys 
%moi %moi 
Parafinas 94,24 88,45 
Olefinicos 0,00 0,00 
Naftênicos 5,76 I 1,55 
Aromáticos 0.00 0,00 
Total 100,00 100,00 















o 20 40 60 80 100 
Volume Recuperado % vol. 
- cs+ Laboratório - cs+ Hvsvs 
Figura 4. 5. Curva de destilação ASTM D-86 do C5+ em °C comparando-se o resultado laboratorial com o 
calculado pelo simulador de processo Hysys. 
A diferença dos resultados do laboratório do calculado pelo Hysys pode ser explicado 
pelo fato de a cromatografia do gás natural, base do calculo no simulador Hysys, não identificar 
precisamente os compostos contidos no gás natural, omitindo por exemplo isômeros na faixa do 
C6 em diante, agrupando-os em famílias, enquanto que a cromatografia do CS+ fornece mais 
detalhes dos compostos presentes. 
66 
4.3.5. Número de Octano (NO) 
O Número de octano motor (MON) foi detem1inado sistematicamente durante a década 
de 1990 pela UPGN de Atalaia em Aracaju durante os testes para utilização do C5+ produzido 
naquela unidade. Este trabalho tomou como base este valor histórico que praticamente não variou 
durante o período em que foram feitas as análises. Uma nova análise não foi realizada devido à 
dificuldades logísticas e de força maior as quais impossibilitaram a análise da corrente de C5+ 
produzido na UPGN de Pilar na refinaria Landulfo Alves - RLAM. 
O valor para o número de octano motor tomado como base foi de 66. 
O número de octano pesquisa (RON) foi determinado pelo método descrito pela nom1a 
N-2377 (Petrobras), (ANDERSON, SHARKEY, WALSH, 1972). A partir da composição em 
massa (Tabela 4.11) separaram-se os tipos de compostos em famílias de hidrocarbonetos e 
número de carbonos que constituem as moléculas: 
Tabela 4. 11. Grupos de hidrocarbonetos que constituem o C5+ 
Família de HC 
Parafina normal 
Parafina com I ramificação 
Parafina com mais de 1 ramificação 
Olefina normal 
Olefina com 1 ramificação 






















Tabela 4. 12. Coeficientes do método (ANDERSON, SHARKEY, WALSH, 1972) para os compostos 
identificados no C5+ e cálculo do número de octano Pcs~uisa (RON). 
Grupo %moi %massa Coeficiente l: 
n-C4 0,13 0,09 88,1 8,12282 
i-C5 26,8 23,60 84 1982,644 
n-C5 27,38 24,11 67,9 1637,32 
2,2 dimetil C4 0,7 0,74 ' 95,2 70,09576 
2,3 dimetil C4 9,82 10,33 95,2 983,4065 
3-metil-C5 3,92 4,12 86,6 357,0951 
n-C6 12,11 12,74 20,6 262,4193 
cicloC6 1,75 1,80 94,9 170,6112 
metil cicloCS 4 4,11 94,9 389,9726 
metil hexano 1,95 2,39 94,9 246,3555 
n-C7 5,88 7,19 -47,8 -3,43,787 
n-C8 1,24 1,73 10,5 18,1545 
n-C9 0,65 1,02 112 113,9712 
metil octano 2,82 4,42 112 494,48 
n-CIO 0,04 0,07 85,6 5,9492 
n-Cll 0,68 1,30 85,6 111,066 
n-C12 0,12 0,25 85,6 21,3572 
Total 99,99 100,00 65,09233 
O número de octano pesquisa (RON) calculado foi 65,0~, valor bem próximo do MON 
do C5+ determinado em laboratório. A literatura comenta que vaJQres de RON e MON são iguais 
abaixo de 60. 
4.3.6. Fator de caracterização de Watson 
O fator de caracterização de Watson foi calculado a partir das Equações 3.3 e 2.6. A 
primeira transforma a densidade medida a 20°C relativo à água a 4oC na faixa entre 0,6394 e 
0,931 para a densidade medida a 60°F (15,6°C) relativo a água também a 60°F (15,6°C). 
As equações seguintes propostas por Zhou (1984), calcujam o ponto de ebulição médio 
cúbico a partir do ponto de ebulição médio volumétrico (Equaçõe:s 2.2, 2.7, 2.12 e 2.13). O fator 
de caracterização de Watson (Tabela 4.13) foi calculado a partjr do ponto de ebulição médio 
cúbico (PEMC) em aR e pela densidade calculada a 60° F (Equação 2.6). 
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O Kw de 12,5 confirma o resultado do PONA do C5+ indicando uma fração parafinica 
de média e baixa massa molar com alquil-naftênicos de cadeia parafinica. 
4.5. Utilização do CS+ como combustível 
4.5.1. Gasolina Auto motiva Tipo A 
Tabela 4. 14. Principais características e especificação da gasolina tipo A produzida no Brasil 
Característica 
Destilação 
10% evaporado, máx. 
50% evaporado, máx. 
90% evaporado, máx. 
90% evaporado, mín. 
PFE, máx. 
Resíduo, máx. 
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4.5.1.1. Destilação 10%, 50%, 90%, 100% e resíduo pelo método ASTM D-86; 


















o 20 40 60 80 100 
Volume recuperado(% vol) 
- c5+ laboratório - Max > Min. 
Figura 4. 6. Comparação entre a curva de destilação ASTM D-86 do C5+ c as especificações máximas e mínimas da 
gasolina tipo A produzida no Brasil. 
A faixa de destilação do CS+ está muito abaixo do máximo permitido na especificação 
mostrado na Tabela 4.14, porém no ponto 90% evaporado a destilação está abaixo do mínimo 
permitido 57,2 °C (Figura 4.6). O ponto 50% tem a temperatura de ebulição metade da máxima 
permitida; isso indica a pequena quantidade de pesados nas faixas acima deste ponto. A 
destilação não gerou resíduo. O teor máximo para a gasolina é de 2% em volume. 
4.5.1.2. Pressão de vapor Reid - PVR; 
A pressão de vapor obtida nas amostras coletadas foi em média de 0,44 kgt/cm2 (43,4 
kPa), abaixo do limite mínimo da especificação. Mas a variação histórica (amostragem ao longo 
dos anos) dessa pressão de vapor no produto C5+ pode variar até 0,82 kgf/cm2 (80,4 kPa). 
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4.5.1.3. Número de octano índice motor (MON) 
O MON detenninado para o C5+ foi 66, bem abaixo do mínimo 82 estabelecido na 
especificação, o que confere péssimas características antidetonantes ao C5+. 
4.5.1.4. Número de octano índice Pesquisa (RON) 
O RON calculado para o C5+ foi de 65,09, detenninando assim um IAD (índice 
antidetonante) de 65,55, valor muito inferior a especificação da gasolina comum (IAD de 87) e 
Premium (IAD de 91). 
4.6. "Biending" do C5+ para especificação de combustíveis 
Para se fazer o cálculo dos pontos da destilação ASTM D-86 da mistura é preciso 
primeiramente transfonnar a curva ASTM D-86 em uma curva PEV. A partir da Equação 3.8 e 
dos dados das Tabelas 3.3 e 3.4, transfonnou-se as curvas ASTM D-86 do CS+ (Figura 4.7), 
naftas craqueada (Figura 4.8), alquilada (Figura 4.9), polimerizada (Figura 4.10) e de reforma 
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Figura 4. I I. Curvas ASTM D-86 e PEV da Nafta Reformada. 
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O cálculo da curva ASTM D-86 da mistura de naftas foi determinado a partir da curva 
PEV do CS+ e da curva PEV da nafta correspondente, admitindo-se mistura com aditividade 
volumétrica. Calculou-se a seguir a curva PEV da mistura transfonnando-a em curva ASTM D-
86 pela Equação 3.7 e com os dados da Tabela 3.4. 
A metodologia para o cálculo da mistura consistiu em fixar as temperaturas 0% a l 0% 
evaporados do C5+, calculando as temperaturas correspondentes da nafta usando aproximação 
linear ponto a ponto (Tabelas 4.15 e 4.16). As porcentagens volumétricas da mistura foram 
determinadas a partir do volume acumulado tomando como base 100 m3 de mistura. 
As porcentagens volumétricas da mistura C5+ e nafta foram determinadas para: 
• Maximizar pressão de vapor Reid da mistura usando as Equações 3.5 e 3.6, ou 
seja, volume de nafta adicionada ao C5+ até que a PVR da mistura seja de 62 kPa; 
• Atingir a octanagem mínima para gasolina tipo A na mistura usando a Equação 3.9 e a 
Tabela 3.5, ou seja, um MONde 82 e um IAD de 87 para gasolina comum tipo A 
Tabela 4. 15. Volumes das naftas Craqueada e Alquilada correspondentes às temperaturas da curva PEV do C5+. 
PEV 
CS+ Nafta Craqueada Nafta A!qui!ada 
%vo! Temp. ("C) %vo! Temp. ("C) %vo! Temp. ("C) 
o 20,7 2,22 20,7 1,28 20,7 
5 26,0 5,05 26,0 2,41 26,0 
10 28,3 6,27 28,3 2,90 28,3 
20 37,7 11,54 37,7 4,86 37,7 
30 48,9 19,13 48,9 7,23 48,9 
40 57,9 25,25 57,9 9,13 57,9 
50 65,6 30,42 65,6 12,46 65,6 
60 72,6 33,81 72,6 17,42 72,6 
70 82,1 38,56 82,1 24,15 82,1 
80 97,2 46,06 97,2 41,62 97,2 
90 104,8 49,86 104,8 57,65 104,8 
95 148,5 69,05 148,5 92,66 14tl,5 
100 170,8 80,64 170,8 96,49 170,8 




Tabela 4. 16. Volumes das naftas, Polimerizada e Rcfonnadas correspondente~ às temperaturas da curva PEV do 
' C5+. 
PEV i 
CS+ Nafta Polimerizada Nl'afta Reformada 
%vol Temp. {'C) %vo! Temp. {"C} %vol Temp. ("C} 
o 20,7 0,56 20,7 2,88 20,7 
5 26,0 1,49 26,0 4,63 26,0 
10 28,3 1,89 28,3 5,37 28,3 
20 37,7 3,50 37,7 8,41 37,7 
30 48,9 5,43 48,9 13,03 48,9 
40 57,9 6,98 57,9 17,36 57,9 
50 65,6 8,30 65,6 21,02 65,6 
60 72,6 9,51 72,6 24,39 72,6 
70 82,1 15,30 82,1 28,96 82,1 
80 97,2 27,25 97,2 39,22 97,2 
90 104,8 35,33 104,8 44,70 104,8 
95 148,5 75,71 148,5 84,60 148,5 
100 170,8 83,47 170,8 94,99 170,8 
100,00 224,1 100,00 187,2 
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No caso da mistura do C5+ com a Nafta Craqueada, obtivemos os seguintes resultados: 
Tabela 4, 17. Mistura nafta Craqueada com CS+: 
Proporção 1 Proporção 2 
CS+ Nafta CS+ Nafta Limites 
% vol. 9,1% 90,9% 48,3% 51,7% 
PVR (kPa) 47,2 62,0 Mínimo 45, Máximo 62 
MON 82,0 76,7 Mínimo 82 
RON 89,3 80,6 
IAD 85,6 78,7 Mínimo 87 
%vol Destilação D-86 (0 C) 
o 39,7 4!,8 
5 47,1 46,6 
lO 54,5 51,4 Máximo 65 
20 62,7 57,4 
30 70,8 63,5 
40 84,3 70,5 
50 97,8 77,6 Máximo 120 
60 119,2 90,9 
70 140,6 104,3 
80 159,8 14!,6 
90 179,0 179,0 Máximo190, mínimo 155 
95 191,5 191,5 
100 204,0 204,0 Máximo 220 
Na proporção 1, Tabela 4.17, maximizando a octanagem MON, além de especificar esta 
última, a PVR e os pontos 10%, 50%,90% e 100% da destilação ASTM D-86 entraram dentro 
da especificação da gasolina tipo A, no entanto o índice antidetonante IAD ficou fora da mínima 
permitida. Na proporção 2, (Tabela 4.17) com a maximização da PVR, esta última propriedade 
juntamente com os pontos da destilação ASTM D-86 entraram dentro da especificação, ficando a 
octanagem MON e o IAD não especificados. 
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Tabela 4. 18. Mistura nafta Alquilada co*1 C5+: 











































~áximo190, mínimo 155 
I 
' ~áximo 220 
I 
i 
A mistura nafta alquilada e CS+ na proporção 1 qabela 4.18), maximizando a 
octanagem MON, além de especificar esta última, o IAD e os pQntos 10 %, 50% e 100% da 
' destilação ASTM D-86 entraram dentro da especificação da gasolipa tipo A; no entanto a PVR e 
o ponto 90% ficaram fora da rrúnima permitida. Na proporçã~ 2 (Tabela 4.18), com uma 
' proporção maior de CS+, maximizando a PVR, somente esta últinla propriedade juntamente com 
' os pontos da destilação ASTM D-86 excetuando o ponto 90 % ent!raram dentro da especificação, 
' ficando a octanagem MON e o IAD não especificados. 
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Tabela 4. 19. Mistura nafta Polimerizada com CS+: 
Proporção 1 Proporção 2 
C5+ Nafta C5+ Nafta 





Destilação D-86 (0 C) 



















Máximol90, mínimo 155 
Máximo 220 
A proporção 1 (Tabela 4.19), da mistura nafta polimerizada com C5+, maximizando o 
IAD, praticamente especificou a gasolina tipo A em todas as propriedades estudadas. Na 
proporção 2 (Tabela 4.19), maximizando a PVR, o resultado não foi satisfatório pois a octanagem 
MONo IAD e o ponto 90% da destilação ASTM D-86 ficaram fora da especificação mínima. 
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Tabela 4. 20. Mistura nafta Reformada c9m C5+: 
Proporção 1 Proporção 2 
CS+ Nafta CS+ Nafta 

























Máximol90, mínimo 155 
Máximo 220 
A mistura nafta reformada e C5+ na proporção 1 (Tabela 4.20), maximizando a 
octanagem MON, especifica todas as propriedades estudadas co$ a exceção do ponto 90% da 
destilação ASTM D-86. Na proporção 2 (Tabela 4.20), misturai maximizando a PVR, não se 
especifica a octanagem MON, o IAD e o ponto 90% da destilação ~STM D-86. 
Observamos que a melhor estratégia para se especificar f gasolina tipo "A" a partir da 
mistliTa C5+ com os diferentes tipos de nafta é procurar uma ronnulação que especifique a 
octanagem. As Figuras 4.12 e 4.13 ilustram os resultados da simul~ção da mistura para o caso de 
se maximizar a octanagem e para maximizar a PVR. Somente no ~aso da mistura entre o CS+ e a 
nafta polimerizada e a nafta craqueada (apesar do IAD calculara ficar um pouco abaixo da 
especificação mínima) foi possível viabilizar a fonnulação da gasofina tipo A. 
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O resultado mostra que se consegue viabilizar a fonnulaçào da gasolina tipo A com os 
volumes de C5+ de 24,53 % para a mistura com a nafta polimerizada c 9,1% para a mistura com 
nafta craqueada). 












PVR MON IAD 90% Volume de 
C5+ 
- f\Bfta relorrreda 
- IIBfta Rlkrrenzada 
1::=1 Nafta Craqueada 
1::=1 Nafta Alqutlada 
- PVR min~~ro· 45 kPa 
- M)N minl1"0 82 
-IADrrnro 87 
- T90% minl1"0 155 'C 
- T 90% rréJurro 190 'C 
Figura 4. 12. Resultados da simulação da mistura nafta C5- maximizando a octanagem2 
!Unidade do eixo das ordenada da Figura 4.12: PVR (kPa). Temperatura 90"/v emporado (0 C}, volume 













Resultados da simulação de mistura Nafta x C5+: Maximização da PVR 
L 
PVR MON IAD 90% Volume de 
C5+ 
= Nafla refom"Bda 
- Nafla fl:llwrenzada 
= 1-bfta Oaqueada 
= Nafla Alqu1lada 
- FVR mlnuro· 45 kP.J 
- ~{)N rmrro 82 
-IADmlnirro: 87 
- T90'1o mln1rro· 155 'C 
- T 90'4 rréXI'ro: 190 'C 
- FVR rnixuro· 62 kPa 
Figura 4. 13 . Resultados da s imulação da mistura nafta CS+ maximizando a PVR3 
3 Unidade do eixo das ordenada da Figura 4.13: PVR (kPa). Temperatura 90% evaporado (0 C), volume 
(m 1) tendo como base I 00 m3 de mistura. MON e IAD adimensionais. 
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4.7. Utilização como solvente 
Com base na caracterização do CS+ (destilação ASTM~D-86, cromatografia, PONA) e 
na especificação de diversos solventes utilizados no mercado procurou-se a melhor rota para 
produção destes solventes a partir do CS+ através de destilação. Os solventes industriais alifáticos 
são cortes estreitos de naftas e querosene obtidas da destilação direta do petróleo. Destacam-se 
neste grupo a aguarrás (usado na indústria de tintas, vernizes, limpeza em geral, ceras, resinas, 
graxas, gráfica, lavagem a seco, polimento e herbicidas), o diluente de tintas (utilizado nas 
indústrias de adesivos, vernizes, revestimentos protetores e de tintas), o hexano (utilizado nas 
indústrias de extração de óleos vegetais, e na fabricação de colas, adesivos, manufaturados de 
borracha e laminação), o solvente médio (aplicação em diversos segmentos industriais, como 
fabricação de tintas, ceras e limpeza de máquinas) e o solvente de borracha (utilizado nas 
indústrias de adesivos e artefatos de borracha). Todos estes solventes citados produzidos a partir 
do petróleo têm como inconveniente necessitarem muitas vezes de processos secundários para 
eliminação ou redução dos teores de benzeno. O CS+ naturalmente produzido tem teores muito 
reduzidos de benzeno quando não, valores nulos deste perigoso composto. Estudou-se a 
viabilidade de produção dois tipos de solventes comerciais; suas especificações são descritas na 
Tabela 4.21 a seguir. 
Tabela 4. 21. Características dos solventes comercializados no Brasil 
Caracteristica 






















Petrobras solvente para Petrobras Solbrax 75/115; 
Borracha; Esso solvente Esso solvente n°l; Shell 
n°l; Shell solvente de SBP 80/120; lpiranga nafta 
borracha; Ipiranga solvente 1-H 
para Borracha 
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Pela análise da curva ASTM 0-86 do C5+ (Figura 4.4), observa-se a possibilidade de 
produção de solventes leves. Os solventes leves (solvente para borracha e solvente para extração) 
para serem obtidos do C5+ por destilação precisam ser cortados inicialmente no ponto final 
( 128°C e 120 oc respectivamente- coluna de destilação I -Figura 4.14) para em uma segunda 
etapa eliminar os leves em uma coluna absorvedora com refervedor (coluna absorvedora 2 -
Figura 4.14) 
A simulação da produção dos solventes é representada pela Figura 4.14 abaixo: 
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Figura 4 14. Tela da Stmulação da produção de solventes a partir do C5+ no simulador de processo Hysys 3.1 
4.7.1. Simulação do processo de produção de solventes a partir do CS+ 
Tomou-se como ponto de partida a composição média do CS+ (Tabela 4.4) nas 
condições de pressão e temperatura na saída da torre debutanizadora da UPGN-AL. As condições 
de processo da 1° coluna de destilação devem atender aos critérios seguintes: 
Condições iniciais de carga: 
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• Pressão mínima: 785 kPa (8,0 kgf/cm2 manométrico) 
• Temperatura mínima: 130°C 
• Vazão I 00 m3/d (20°C, I atm) 
4.7.1.1. Determinação da pressão de operação: 
A pressão de operação foi determinada considerando-se as premissas: 
l. A queda de pressão máxima nas colunas deverá ser de 0,314 kPa/m 
(recomendação da Norton (1977) citado por Caldas (2003) para destilação de líquidos leves). Na 
simulação a queda de pressão foi considerada desprezível. 
2. As correntes deverão entrar nas colunas no ponto de bolha; 
3. A pressão da 1 o coluna deverá ser inferior a menor pressão da torre 
debutanizadora da UPGN, ou seja, menor que 785 kpa (8,0 kgf/cm2 manométrica). 
O simulador Hysys através da função "Utilities" fornece o envelope pressão temperatura 
do C5+ e atrás deste é possível determinar o ponto de bolha do produto para a temperatura de 130 
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Figura 4. 15. Envelope pressão temperatura do C5+ produto da UPGN-AL 
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A partir da observação acima a pressão da I o coluna foi fixado em 735,5 kPa (7 ,5 
kgf/cm2 manométrica). 
Inicialmente a pressão da segunda foi fixada em 637,4 kPa (6,5 kgf/cm2 manométrica). 
4.7.L2. Determinação do prato de carga na coluna de destilação t 
Para determinar a melhor localização do prato de carga na coluna 1, variou-se sua 
localização em função da razão de refluxo necessária para se maximizar a produção do solvente 
correspondente. Nesta simulação consideraram-se 10 pratos teóricos em ambas as colunas. As 
condições iniciais fixadas no simulador Hysys são mostradas na Tabela 4.22 abaixo. O prato 
escolhido foi o que gerou menor razão de refluxo fixando-se a temperatura no prato 1 das colunas 
correspondentes: 
Tabela 4. 22. Condições iniciais de especificação dos Produtos: 
Coluna Destilação 1 
Razão de refluxo 
Ponto de corte ASTM D-86 (1 00% vol -
Condensador) 








Tabela 4. 23. Resultado da simulação da localização do prato de carga para a produção do solvente de 
borracha: 








8 O, 701 
9 0,907 
lO 1,22 
Temperatura #I 141 oc 
Prato de carga escolhido: # 4 
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Tabela 4. 24. Resultado da s1mulaçào da localização do prato de carga para a produção do solvente para 
extração: 








8 1, 14 
9 1,3 
lO 1,54 
Temperatura # I 139°C 
Prato de carga escolhido: # 6 
4.7.1.3. Condições de operação nas colunas de destilação 
4.7. 1.3.1. Coluna de Destilação 1: 
4.7.1.3.1.1. Condições de Operação 
Tabela 4 . 25 Condições de operação para produção de solventes na Coluna de desti lação I. 
SoJ\·ente de Borracha Solvente para extração 
Vazão de carga (m /d) 100,0 100,0 
Vazão Destilado topo (m'/d) 92,34 90,74 
Vazão de (resíduo) (m3/d): 7,66 9,26 
Pressão de operação (kPa) 735 735 
Temperatura de topo (0 C) 14 1 139 
Temperatura de Fundo (0 C) 247 233 
Razão de refluxo 0,345 0,987 
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4.7.1.3.1.2. Perfis de temperatura 
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Figura 4. 16. Perfil de temperatura na coluna 1. Produção de do solvente de Borracha 
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o 2 4 6 8 10 12 
Figura 4. 17. Perfil de temperatura na coluna l. Produção de do solvente para extração 
As condições de operação para se especificar os produtos podem ser controlados pela 
temperatura de fundo da coluna I (Figuras 4.16 e 4.17), sendo que uma temperatura mais elevada 
para o solvente de borracha que possui ponto fi nal de ebulição mais elevado. Nesta primeira 
coluna determina-se deste modo o ponto final de ebulição dos produtos. A posição do prato de 
carga favorece um menor consumo de energía na coluna. 
4.7.1.3.2. Coluna Absorvedora 2: 
4.7.1.3.2.1. Condições de Operação 
Tabela 4. 26. Condições de operação para produção de solventes na Coluna absorvedora 2. 
Solvente de Borracha Solvente para extração 
Vazão de cnrga (m /d) 92,34 90,74 
Vazão de topo (m3/d) 61,28 75.43 
Vazão de Produto (m3/d): 31,06 15,31 
Pressão de operação (kPa) 637,4 637,4 
Temperatura de fundo (0 C) 144 17 I 
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4.7.1.3.2.2. Perfis de temperatura 
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F1gura 4 . 18. Perfil de temperatura na coluna 2. Produção de do solvente de Borracha 
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Temperatura vs. Estágio teórico 
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F1gura 4. 19. Perfil de temperatura na coluna 2. Produção de do solvente para extração 
As condições de operação na coluna absorvedora 2 determinam o ponto inicial de 
ebulição dos produtos. 
Quanto mais carga térmica no fundo da coluna maior é o ponto inicial de 
ebuhção. Deste modo controlando-se uma maior temperatura de fundo (Figuras 4.18 e 4.19) 
consegue um produto de maior ponto inicial de ebulição (solvente para extração), pois se retira 
mais leves do produto fmal. 
Variando-se apenas o prato de carga e as condições operacionais é possível produzir 
com as mesmas instalações dois tipos de so lventes com rendimentos de 30% em volume para o 
solvente de borracha e 15 %em volume para o solvente para extração. 
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4.8. Análise da corrente de C5+ corno carga para unidades de craquearnento 
térmico a vapor para obtenção de Oletinas. 
Para se realizar a viabilidade do uso do C5+ como carga para un idades de craqueamento 
térmico a vapor simulou-se o rendimento da reação tendo como dado de entrada o PONA do C5+ 
(Tabela 4.6). A razão hidrocarboneto vapor de água foi fixada em 0,5 (Ethylene PERP REPORT-
NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005). Variou-se a severidade (relação mássica do propileno c 
metano produzido) entre I ,20 e 0,65. Os reciclos de etano e propano também formam simulados, 
com razão hidrocarboneto vapor de água de 0,3 e 0,4 respectivamente gerando uma conversão de 
63% e 95 % respectivamente. Os resultados são mostrados nas Tabelas 4.27, 4.28 e 4.29. 
A análise da variação da severidade (Figura 4.20) conduz a um ótimo na produção de 
eteno correspondente a uma severidade de 0,8. Para produção de propeno quanto maior a 
severidade maior sua formação, sendo que para a carga de C5+ a severidade ótima para 
maximizar sua formação foi de 1 ,20. 
Variação da severid ade da reação do cra queamento térmico a vapor para obtenção de 












0,60 0 ,70 0 .80 0 ,90 1,00 1, 10 1,20 1,30 
Severidade (C3/ Cl) 
Figura 4. 20. Rendimento mássico (o/ow) da reação de craqueamento tém1ico a vapor para formação de eteno c 
propcno a partir do C5+. 
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Tabela 4. 27 Resultados do simulador PYPS para o C5+ como carga para unidades de craqueamento 
térmico a vapor. 
KEY FEED/SEVERITY ETHANE PROPANE C3/C1 C3/C1 
CONV(%) OR SEV(-) 63 95 1,20 1 '10 
PROPENE/ETHENE RATIO (WT) 0,72 0,68 
STEAM TO OIL RATIO,WT/WT 0,3 0,4 0,5 0,5 
YIELDS,WT% 
HYDROGEN 3,76 1,40 0,88 0,93 
METHANE 4,34 25,86 16,42 17,45 
ACETYLENE 0,30 0,52 0,20 0,23 
ETHYLENE 50,34 40,19 27,50 28,16 
ETHANE 37,00 3,68 5,18 5,17 
MA+PD 0,03 0,49 0,56 0,62 
PROPYLENE 1,06 10,97 19,79 19,28 
PROPANE O, 18 5,00 0,91 0,90 
BUTADIENE 1,28 4,41 4,53 4,56 
BUTENES 0,20 0,74 6,31 5,79 
BUTANES 0,25 0,07 0,66 0,45 
C5-S 0,31 1,57 3,26 2,86 
C6-C8 NA 0,24 0,18 3,54 3,14 
BENZENE 0,56 2,47 3,05 3,33 
TOLUENE 0,08 0,43 2,28 2,25 
XY + ETB 0,00 0,06 1,43 1,30 
STYRENE 0,00 0,41 0,38 0,44 
C9-400F 0,00 1,05 1,65 1,70 
FUEL OIL 0,00 0,32 1,38 1,34 
C (CO,C02) 0,09 0,09 0,09 0,09 
TOTAL 100 100 100 100 
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Tabela 4. 28. Resultados do simulador PYPS para o CS como carga para unidades de craqucamento 
térmico a vapor. Continuação. 
' KEY FEED/SEVERITY C3/C1 C:3/C1 C3/C1 
CONV(%) OR SEV(-) 1,00 '0,90 0,80 
PROPENE/ETHENE RATIO (\NT) 0,65 b,61 0,57 
STEAM TO OIL RATIO,WT/WT 0,5 0,5 0,5 
YIELDS,WT% 
HYDROGEN 0,98 11,04 1,09 
METHANE 18,54 19,60 20,67 
ACETYLENE 0,26 0,29 0,32 
ETHYLENE 28,69 ~8,93 28,98 
ETHANE 5,10 4,98 4,79 
MA+PD 0,70 '0,77 0,86 
PROPYLENE 18,58 17,71 16,62 
PROPANE 0,91 :o,93 0,96 
BUTADIENE 4,52 :4,39 4,19 
BUTENES 5,26 4,80 4,31 
BUTANES 0,22 0,01 0,00 
C5-S 2,53 2,29 2,06 
C6-C8 NA 2,82 2,61 2,40 
BENZENE 3,68 4,15 4,77 
TOLUENE 2,27 2,37 2,52 
XY + ETB 1,20 1 '14 1,09 
STYRENE 0,52 :0,61 0,73 
C9-400F 1,80 1,94 2,15 
FUEL OIL 1,32 1,35 1,41 
C (CO,C02) 0,09 0,09 0,09 
TOTAL 100 100 100 
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Tabela 4. 29. Resultados do simulador PYPS para o C5+ como carga para unidades de craqueamento 
térmico a vapor. Continuação. 
KEY FEED/SEVERITY C3/C1 C3/C1 C3/C1 
CONV(%) OR SEV(-) 0,75 0,70 0,65 
PROPENEIETHENE RATIO f\IVT) 0,55 0,53 0,51 
STEAM TO OIL RATIO,WTIWT 0,5 0,5 0,5 
YIELDS,WT% 
HYDROGEN 1 '12 1' 15 1' 17 
METHANE 21 '15 21,65 22,14 
ACETYLENE 0,34 0,35 0,37 
ETHYLENE 28,87 28,66 28,43 
ETHANE 4,65 4,50 4,34 
MA+PD 0,90 0,94 0,99 
PROPYLENE 15,95 15,22 14,46 
PROPANE 0,97 0,99 1,00 
BUTADIENE 4,05 3,89 3,72 
BUTENES 4,05 3,81 3,56 
BUTANES 0,00 0,00 0,00 
CS-S 1,96 1 ,86 1,74 
C6-C8 NA 2,33 2,26 2,17 
BENZENE 5,22 5,75 6,35 
TOLUENE 2,66 2,83 3,02 
XV+ ETB 1,09 1,09 1,08 
STYRENE 0,81 0,90 1,01 
C9-400F 2,32 2,51 2,73 
FUEL OIL 1,47 1,54 1,62 
C (CO,C02) 0,09 0,09 0,09 
TOTAL 100 100 100 
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A partir da composição gerada pelo simulador PYPS, para uma produção maximizada de 
eteno, estipuladas a pressão de operação na saída do forno de 150 kPa (1,5 kgf/cm2), temperatura 
de saída de 750 oc (Ethylene PERP REPORT- NEXANT CHEMSYSTEMS, 2005) e razão 
CS+/vapor d'água de 0,5 e vazão de carga de 15 tlh, simulou~se no Hysys a planta petroquímica 
para produção de produtos de 1 o geração como o eteno, propeno, gasolina de pirólise para 
extração de BTX (benzeno, tolueno e xileno ). 
A Figura 4.21 mostra a simulação a partir da saída do fomo de pirólise, os resfriamentos 
diretos e indiretos e a separação primária de água e hidrocarbonetos líquidos e gasosos. 
O efluente do gasoso da separação primária é comprimido em cinco estágios com 
resfriamento e conseqüente condensação de líquidos nos interestágios (Figura 4.22). Este líquido 
gerado é enviado para a secção de estabilização onde é produzido a gasolina de pirólise, o 
"PYGAS", corrente rica em aromáticos. As Tabelas 4.30 e 4.31 mostram as condições de 
operação dos cinco estágios de compressão. 
Tabela 4. 30. Pressão e temperatura de sucção e descarga dos estágios de compressão. 
Pressão sucção Pressão Temperatura Temperatura 
descarga sucção descarga 
Estágios kPõ kPõ ·c ·c 
1. 78,5 764,9 40,0 160,8 
2. 755,1 1451,4 40,0 86,17 
3" 1431,8 2137,8 39,8 69,6 
4' 2128,0 2824,3 40,0 61,64 
5. 2814,5 3510,8 40,0 57,23 
Tabela 4. 31 Potencia requerida dos compressores e carga térmica dos resfriadorcs nos estágios de compressão. 
Potencia Carga térmica no Vazão de gás Vazão de líquido* 
resfriador formado 
Estágios kW kJ/h X 106 m3/dx lOs m3/h 
1. 1106 5.437 3.675 1,810 
2. 355,5 1.662 3.465 0,597 
3 • 211,5 1.033 3.455 0,430 
4' 147,7 765,8 3.425 0,372 
5 • 111,8 614 3.397 0,334 
Vazão nas condições de latm e 60"F 
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Figura 4 21. Mistura CS+ e vapor d água representado a saída do fomo de pirótise e os reei elos dos produtos de 
reação do craqueamento ténnico do etano e propano gerados no fim do processo 
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Figura 4. 22. Estágios de compressão e resfriamento do gás gerado na pir61isc do C5+. 
Entre o quarto e quinto estágio existe um tratamento para retirada de compostos ácidos 
(H2S e C02) , o qual foi simulado usado a função "splitter" do Hysys. O efluente líquido 
proveniente da condensação após resfriamento do quinto estágio foi separado da água formada 
em um vaso e completamente seco em peneira molecular. Esta operação unitária, juntamente com 
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a secagem do gás da descarga do quinto estágio, que também é feita em peneira molecular, foi 
simulada pela função "splitter" do Hysys. A corrente líquida seca foi introduzida no prato 44 da 
torre demetanizadora. O gás seco da saída do quinto estágio é resfriado em três etapas 
(temperatura de l2°C, -32 °C e -128 oc respectivamente) com condensação de líquidos entre elas 
(alimentado também no prato 44 da torre demetanizadora). O gás frio é alimentado no prato 4 da 
demetanizadora. 
A torre demetanizadora (50 pratos) tem a finalidade retirar o metano contido no gás pelo 
topo, opera com pressão de 3236 kPa (33 kgficm2 manométrica) e temperatura no condensador de 
-110 oc (Figura 4.23). A carga ténnica necessária para esta magnitude de resfriamento é 
fornecida pelo ciclo de refrigeração com eteno. (Este ciclo não foi simulado neste trabalho.) O 
efluente gasoso retirado pelo topo a uma temperatura de -11 O oc, consistindo basicamente de 94 
% de metano e 6 % de hidrogênio é aquecido resfriando o gás de carga (primeira etapa de 
resfriamento). A carga térmica do segundo estágio de resfriamento do gás de carga é fornecida 
também pelo ciclo de refrigeração a eteno mencionada anterimmente. A corrente com metano e 
hidrogênio é enviada para separação de hidrogênio, o qual será utilizado nos reatores de 
hidrogenação. O metano é usado corno gás combustível no processo. 
A corrente de fundo da demetanizadora é um líquido a 16 °C isento de metano e 
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A torre dcetanizadora (50 pratos) separa uma corrente de etano e eteno contaminado 
com acetileno pelo topo. A alimentação é feita pelo prato 25, opera com pressão de 2550 kPa (26 
kgf/cm2 manométrica) e temperatura no topo de -15 oc (Figura 4.24). 
A corrente de topo contaminada por acetileno segue para os reatores de hidrogenação 
seletiva onde o hidrogênio reage com o acetileno a 120 °C. A simulação desta operação foi 
simplificada com a função "splitter" do Hysys. O etluente do reator é resfriado e alimentado na 
torre de separação Etano-Eteno. 
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Perfil de Temperatura na torre Deetanizadora 
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Figura 4. 24. Perfil de temperatura na Torre Dcctanizadora. 
A torre Etano-Eteno (120 pratos) faz a separação entre os dois compostos visando à 
produção de eteno com 99,9 % em massa de pureza (Figura 4.25). A torre opera com 1765 kPa 
(18 kgf/cm2 manométrica) de pressão e temperatura de topo de -31 °C (Figura 4.26). O etano 
produzido no fundo da tone é re-circulado e alimentado em outro reator de pirólise. 
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Figura 4. 25. Perfil de temperatura na Torre etano-eteno. 
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Figura 4 . 26. Perfil de temperatura na Torre etano-eteno. 
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A corrente de fundo da torre dectanizadora é uma corrente contendo compostos mais 
pesados que o propano. Tem temperatura de 86 °C e alimenta a torre depropanizadora (prato 40). 
A torre depropanizadora (80 pratos) separa uma corrente pelo topo contendo propano e 
propeno, opera com pressão de 883 kPa (9 kgf/cm2 manométrica) e 18 oc no topo da coluna 
(Figura 4.27). 
Perfil de temperatura na torre estabilizadora 
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Figura 4. 27. Perfil de temperatura na Torre depropanizadora. 
A corrente rica em propano e propeno é enviada para reatores de hidrogenação seletiva 
para retirada de meti! acetileno e propadieno. A fração obtida na simulação contém 95 % em peso 
de propeno, para uma maior purificação uma torre adicional seria necessária para obtenção do 
propcno 99,5% em massa (Figura 4.28). O propano obtido é re-circulado e alimentado em outro 
reator de pirólise. Já que o propeno 95 % (Steam Craker, 2004) é um produto comercial, não foi 
simulada a torre adicional para purificação do mesmo. 
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Figura 4. 28. Tela de simulação da separação propano propeno e recirculação do propano. 
104 
A corrente de fundo da depropanizadora é uma corrente líquida com 96 °C, pressão de 
981 kPa (10 kgf/cm2 manométrica), rica em compostos na faixa de 4 carbonos ou mais. Esta 
corrente alimenta a torre debutanizadora que opera com 245 kPa (2,5 kgf/cm2 manométrica) e 
temperatura de topo de 37 oc. Esta torre separa, pelo topo, uma corrente rica em butadieno e 
butenos e outra corrente, na faixa da gasolina, pelo fundo. A corrente de fundo compõe com a 
corrente de fundo da torre estabilizadora a gasolina de pirólise "PYGAS". Esta corrente pode se 
tomar parte da composição da gasolina automotiva ou ser enviada para extração de aromáticos. 
As correntes líquidas geradas no processo a montante (condensados dos interestágios de 
compressão e resfriamento do efluente dos reatores de pirólise) são estabilizadas (retirada de 
leves) na torre estabilizadora. Esta opera com pressão de 1520 kPa (15,5 kgf!cm2 manométrica), 
gerando gás residual (re-circulado ao processo) e uma corrente rica em aromático (Tabela 4.32). 
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Figura 4. 29. Perfil de temperatura na Torre Estabilizadora. 
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Os rendimentos obtidos a partir da simulação no Hysys da área fria da planta 
petroquímica de derivados de 1° geração são apresentados na Tabela 4.33 abaixo: 
Tabela 4. 33. Rendimento obtido na simulação, considerando as condições para maximização obtenção de eteno. 
Produtos 
Eteno Propeno BTX Gás H, Etano Propano C4's 
99,5 %w 99,5 %w Combustível Rcciclo reei elo 
kg/h kg/h kg/h kglh kg/h kg/h kg/h kg/h 
CS+ 
15.000 4.788,8 2.431,5 1.219,65 3.066,3 200,45 1.100,3 138,95 1.704,4 
kg/h 
Rendimento 
%w 31,93 16,21 8,13 20,44 1,34 7,34 0,93 11,36 
A literatura especializada comenta que a nafta petroquímica gera rendimentos 
(conversão a eteno) próximos a 31% (PINTO; TEIXEIRA, 2007). O emprego do CS+ como nafta 
petroquímica para carga em unidades de craqueamento térmico a vapor geraria um rendimento 
próximo de 32 % em massa, demonstrando ser o CS+ uma excelente matéria prima. O 
rendimento comparado com outras naftas e cargas mais pesadas (Tabela 4.34 e Figura 4.30) 
confirmam o bom desempenho do CS+ como matéria prima. 
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rabcla 4. 34. Comparativo entre os rendimentos mássicos (w%) de d1versas cargas para unidades de craqueamento 
térmico a vapor e o C5+. 
C5+ Nafta Nafta Gasólco Gasóleo 
Leve Pesada leve pesado 
Faixa de 
435-164,4 36-110 40-164 176-343 335-515 
Destilação (0 C) 
Composição dos produtos (%W) 
Metano 20,44 17,4 13,8 11,6 8,9 
Eteno 31,93 31,0 25,5 24,1 18,9 
Fração C3 17,3 18,8 15,3 14,3 13,9 
Fração C4 11,36 10,0 8,3 8,4 9,7 
PYGAS 17,66 14,4 26,9 18,1 19,0 







Rendimento pare. obtenção de eteno :%W) 







Gas5leo leve Gasóleo çesad:> 
Figura 4. 30. Rendimento mássico (%w) para obtenção de eteno de diversas cargas para umdades de craqueamcnto 
térmico a vapor. 
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4.9. Projeção de produção de CS+ 
4.9.1. Calculo do volume líquido de LGN 
O Plangás (Plano de antecipação da produção de gás) prevê um acréscimo na oferta de 
gás para o mercado do sudeste brasileiro de 39 milhões de metros cúbicos dia entre 2008 e 2010 
com a instalação e ampliação de diversas plantas de processamento (PETROBRAS, 2007). Este 
valor se refere ao gás disponibilizado ao mercado, ou seja, gás que já foi processado nas UPGN's. 
A partir deste volume estimado e dos fatores de recuperação (Tabela 4.32) das diversas 
tecnologias foi possível estimar o volume gás absorvido nas plantas de processamento por 
balanço de massa (Equações 4.1, 4.2, 4.3 e 4.4) e consequentemente o volume líquido produzido 
de LGN, C5+ e GLP: 
L' CarxRiqxRec 
lq ~ 10000 
Liq = Car- (Re+ Cons) 
Podemos determinar que: 
R e+ Cons = C ar x (1- "R"'iq,_x=R-::ec-cc) 
10000 
Ou; 









• Liq (m3/d, 20 oc, 1 atm): Vazão liquefeita no processamento de gás; 
• Car (m3/d, 20 oc, 1 atm): Carga da unidade de processamento de gás; 
• Re (m3/d, 20 oc, I atm): Gás especificado, disponibilizado para o mercado pela 
unidade de processamento de gás somado ao Consumo interno; 
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Os valores apresentados na Tabela 4.36 acima são resultados preliminares; o cálculo 
rigoroso do volume líquido é feito de forma iterativa levando-se em consideração a composição 
do gás natural, a quantidade de etano incorporado ao LGN e consequenternente ao GLP. 
O cálculo rigoroso do volume de líquido é efetuado a partir de wna composição do gás 
processado, chegando a um fator de conversão do volume gasoso para volume líquido. 
De forma ilustrativa tornamos corno base um gás com aproximadamente 6,2 % de 
nqueza (Tabela 4.34), vazão de 1.000.000 rn3/d (a 20°C e 1 atrn) sendo processado em urna 
UPGN com o processo de Turbo expansão. 
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Temperatura (0 C) 
P.O.: Temperatura de ponto de orvalho de água na pressão atmosférica (0 C); 
4.9.1.1. Descrição do balanço de massa: 
Na primeira parte do processamento são eliminados o H2S (caso necessário) e a água nos 
processos de desulfurização e desidratação (por peneira molecular). O LGN é separado do gás 
residuaL Para se determinar a composição do GLP e C5+ inicialmente tomamos como base de 
cálculo 1.000.000 m3 de gás natural, o que corresponde a 41.571,4 kmol para o volume molar nas 
condições de medição do gás (a 20°C e 1 atm) de 24,055 m3/kmol e levando em consideração 
que: 
• A recuperação do propano é 99,5 %, ou seja, 0,05% deste componente estarão 
presentes no gás residual; 
• Todos os inertes (C02 e N2) são distribuídos no gás residual; 
Por um processo iterativo, admitewse um valor inicial de quantidade de matéria no LGN 
de modo a se calcular o teor de etano no GLP por balanço de massa. Se o valor estimado 
inicialmente não corresponder ao teor de etano desejado no GLP o cálculo é reiniciado até que 
um valor deseja seja atingido. No caso estudado o valor foi de 11% de etano no GLP produto 
final. Para efeito comparativo calculo-se o volume de LGN sem etano incorporado a sua 
composição. Os resultados do balanço são expressos nas Tabelas 4.38, 4.39 e 4.40 abaixo: 
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Tabela 4. 38. Balanço em quantidade de matéria do fracionamento do gás natural em uma UPGN com processo de 
Turbo expansão. 
Componentes kmol 
Gás natural Gás residual LGN (0% C2) LGN(ll%C2) 
Metano 34.295,9 34.296 o o 
Etano 3.822,2 3.553 0,2 268,9 
Propano 1.560,4 7,8 1552,6 1552,6 
Iso-Butano 190,9 o 190,9 190,9 
N-Butano 402,6 o 402,6 402,6 
Iso-Pentano 95,5 o 95,5 95,5 
N-Pentano 116,2 o 116,2 116,2 
Hexanos 112,1 o 112,1 112,1 
Heptanos 16,6 o 16,6 16,6 
Octanos 41,5 o 41,5 41,5 
Nonanos 8,3 o 8,3 8,3 
Decanos 4,2 o 4,2 4,2 
Undecanos 4,2 o 4,2 4,2 
Dodecanos 20,8 o 20,8 20,8 
Água 71,1 o o o 
Sulfeto de hidrogênio 0,0 o o o 
Dióxido de Carbono 103,8 103,8 o o 
Oxigênio 0,0 o o o 
Nitrogênio 705,5 705,5 o o 
Total 41.571,4 38.666,2 2.565,39 2.834,10 
LGN (0% C2): Corre~ponde a composição do LGN que gerará um GLP isento de etano 
LGN (1 1% C2). C01·responde a composição do LGN que gerará um GLP com I I% de etano. 
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Tabela 4. 39. Balanço de molar do gás processado em uma UPGN com processo de Turbo expansão- Continuação: 
Composição do gás residual, LGN com teor de 11% de etano e LGN isento de etano 
Componentes %moi 
Gás residual LGN (0% C2) LGN(11%C2) 
Metano 88,62 o o 
Etano 9,27 o 9,50 
Propano 0,02 60,52 54,78 
Iso-Butano o 7,44 6,74 
N-Butano o 15,69 14,20 
1so-Pentano o 3,72 3,37 
N-Pentano o 4,53 4,10 
Hcxanos o 4,37 3,95 
Heptanos o 0,65 0,59 
Octanos o 1,62 1,46 
Nonanos o 0,32 0,29 
Decanos o 0,16 0,15 
Undccanos o 0,16 0,15 
Dodccanos o 0,81 0,73 
Água o o o 
Sulfeto de hidrogênio o o o 
Dióxido de Carbono 0,27 o o 
Oxigênio o o o 
Nitrogênio 1,82 o o 
Total 100,00 100,00 100,00 
LGN (0% C2): Corresponde a composição do LGN que gerará um GLP isento de etano 
LGN (11% C2): Corresponde a composição do LGN que gerará um GLP com 11% de etano 
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Tabela 4. 40. Balanço de molar do gás processado em uma UPGN com processo de Turbo expansão -
Continuação: Composição do GLP e CS+ gerados a partir do LGN com teor de li% de etano e LGN isento de etano. 
Componentes %moi 
LGN (0% C2) LGN (11% C2) 
GLP C:S+ GLP C5+ 
Metano o o o o 
Etano 0,01 o 11,14 o 
Propano 72,31 o 64,26 o 
Iso-Butano 8,89 o 7,90 o 
N-Butano 18,75 o 16,66 o 
lso-Pentano 0,04 22,60 0,04 22,60 
N-Pentano o 27,79 o 27,79 
Hexanos o 26,79 o 26,79 
Heptanos o 3,97 o 3,97 
Octanos o 9,92 o 9,92 
Nonanos o 1,98 o 1,98 
Decanos o 0,99 o 0,99 
Undecanos o 0,99 o 0,99 
Dodecanos o 4,96 o 4,96 
Água o o o o 
Sulfeto de hidrogênio o o o o 
Dióxido de Carbono o o o o 
Oxigênio o o o o 
Nitrogênio o o o o 
Total 100,00 100,00 100,00 100,00 
LGN (0% C2): Corresponde a composição do LGN que gerará um GLP isento de etano 
LGN (11% C2): Corresponde a composição do LGN que germ·á um GLP com 11% de etano 
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A determinação do fator de conversão do volume de LGN líquido em volume de gás 
seguiu o seguinte procedimento descrito por COELHO e PAULTNO (2007): 
• Levantamento da composição média molar do GLP e do CS+ produzido 
(Tabela 4.37) 




C1, C2,C3, C4 são constantes da equação de Daubert (Tabela 4.41 ); 
T: temperatura em Kelvin; 
PT (kmoVm3): Densidade molar na temperatura T 
Tabela 4. 41. Coeficientes da equação de Daubert (1993) 
Componentes Fatores (Daubert, Danncr) 
c, c, c, c, 
Etano \,9122 0,27937 305,32 0,29187 
Propano 1,3757 0,27453 369,83 0,29359 
Iso-Butano 1,0463 0,27294 408,14 0,27301 
N-Butano 1,0677 0,27188 425,12 0,28688 
Iso-Pcntano O, 9079 0,2761 460,43 0,28673 
N-Pentano 0,84947 0,26726 469,7 0,27789 
Hexanos 0,70824 0,26411 507,6 0,27537 
Heptanos 0,61259 0,26211 540.2 0,28141 
Octanos 0,53731 0,26115 568,7 0,28034 
Nonanos 0,48387 0,26147 594,6 0,28281 
Decanos 0,42831 0,25745 617,7 0,28912 
Undccanos 0,39 0,25678 639 0,2913 
Dodecanos 0,35541 0,25511 658 263,57 
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Tabela 4. 42. . Densidade molar e volume molar e volume dos diversos componentes do GLP c do C5+ 
para temperatura de 20°C (293,15 K) e GLP isento de etano. 
p-1Nm vm GLP C5+ 
Componentes kmol/m m /kmol m' m 
LGN 0%C2 
Etano 11,261 0,089 0,02 0,00 
Pro pano 11,315 0,088 137,22 0,00 
Iso-Butano 9,608 0,104 19,87 0,00 
N-Butano 9,964 0,100 40,40 0,00 
Iso-Pentano 8,611 0,116 0,00 1\,08 
N-Pentano 8,687 0,115 0,00 13,38 
Hexanos 7,664 O,IJO 0,00 14,62 
Heptanos 6,844 0,146 0,00 2,43 
Octanos 6,155 0,162 0,00 6,74 
Nonanos 5,598 0,179 0,00 1,48 
Decanos 5,132 0,195 0,00 0,81 
Undecanos 4,734 0,211 0,00 0,88 
Dodccanos 1,393 0,718 0,00 14,89 
Total: 197,50 66,31 
Volume de LGN: 263,81 m 
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Tabela 4. 43 .. Densidade molar e volume molar e volume dos diversos componentes do GLP e do CS+ 
para temperatura de 20°C (293,15 K) e GLP com 11% de etano. 
p-1/Vm Ym GLP CS+ 
Componentes kmol/m m /kmol m m 
LGN 11%C2 
Etano 11,261 0,089 23,88 0,00 
Pro pano li ,315 0,088 137,22 0,00 
Iso-Butano 9,608 0,104 19,87 0,00 
N-Butano 9,964 0,100 40,40 0,00 
Iso-Pentano 8,611 0,116 0,00 11,08 
N-Pentano 8,687 0,115 0,00 13,38 
Hexanos 7,664 0,130 0,00 14,62 
Heptanos 6,844 0,146 0,00 2,43 
Octanos 6,155 0,162 0,00 6,74 
Nonanos 5,598 0,179 0,00 1,48 
Decanos 5,132 0,195 0,00 0,81 
Undecanos 4,734 0,211 0,00 0,88 
Dodecanos 1,393 0,718 0,00 14,89 
Total: 221,36 66,31 
Volume de LGN: 287,67 m 
4.9.2. Considerações sobre a metodologia de cálculo 
Os valores apresentados nas Tabelas (4.42) e (4.43) para o LGN calculado mostram um 
desvio de 8,3 % entre os volumes líquidos calculados de LGN considerando a incorporação de 
etano e não se considerando sua incorporação (cálculo simplificado). 
Se formos calcular o volume de LGN somente por balanço de massa, a diferença entre o 
volume gasoso calculado pelas Equações 4.1 a 4.4 e pela Tabela 4.36 (considerando-se uma 
planta de turbo expansão) e o volume calculado pelo método rigoroso, é de 2.428 m3 em um total 
de 68174,28 m3 de gás absorvido pelo processo. Isso representa um desvio de 3,5 %, que 
corresponde ao etano incorporado ao processo. 
O fator de conversão entre os volumes líquidos e gasosos do gás absorvido no processo 
é calculado dividindo-se o valor do volume gasoso pelo volume líquido calculado pelo método 
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rigoroso. No caso exemplificado acima o volume gasoso calculado para um gás de 6,2 % de 
riqueza pode ser calculado da seguinte maneira: 
Multiplicando-se 2834,10 kmol (Tabela 4.35, quantidade de matéria de LGN 
incorporado etano) por 24,055 m3/kmol (volume molar gasoso a 20 °C e I atm) temos um 
volume de 68.164,28 m3 de gás. 
Dividindo-se este último valor pelo volume de LGN calculado na Tabela 4.39 temos um 
fator de 237m3 de gás I m3 líquido. 
4.9.3. Volume de C5+ produzido a partir dos projetos do PLANGAS 
Para fazermos a projeção do volume de C5+ que será produzido nos próximos anos 
vamos adotar a metodologia simplificada de cálculo e as seguintes premissas: 
• Não tendo infonnações completas sobre o processo que se irá adotar nas plantas 
previstas, consideramos todas as plantas como sendo de turbo expansão. 
• Não tendo informações sobre composição do gás que será processado em cada 
planta, fizemos a projeção para várias riquezas; 
• O fator de conversão de volume gasoso para volume líquido de LGN não se 
altera de forma significativa com composição do gás processado, considerou-se o fator calculado 
acima para um gás de 6,2% de riqueza 11% de etano no GLP (237m3 de gás I m3 líquido) 
• Adotou-se a porcentagem de partição do LGN (relação entre volume de GLP e 
o volume de LGN) calculada para o exemplo acima (77%); 
Para um volume de gás residual de 39.000.000 m31d como prevê o "PLANGAS", 
podemos inferir que a carga processada será de 41.930.240 m3 /d (equações 4.1 a 4.4). Usando-se 
uma riqueza de 6,2 %, a partir deste este gás teríamos um volume de 2.675 m3/d de C5+ e 
conseqüentemente 8.956 m3/d de GLP. 
Usando-se uma massa específica de 677 kg/m3 para o CS+ a produção anual em 
toneladas deste insumo deverá chegar a 661.084 ton/ano. 
Considerando-se que o déficit na oferta de nafta petroquímica no Brasil em 2015 é 
estimado em 3,4 milhões de toneladas por ano esta produção representaria 19,4% deste déficit ou 
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22% do que o Brasil importa atualmente (PINTO, TEIXEIRA, 2007). A Tabela 4.40 abaixo 
mostra os volumes de LGN produzidos para uma carga de 1.000.000 m3 de gás natural. 
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99,5 129,8 174,9 267,9 364,9 
50 64,3 86,1 130,5 175,8 
95 123,8 166,7 255,0 347,1 
Projeção de produção de CS+ a partir de 
diferentes riquezas do gás processado 







Figura 4 . 31. Projeção da produção de C5+ ao final da implantação dos projetos do PLANGAS. 
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Considerando uma partição de 77 %, massa específica 677 kg/m3, uma carga processada 
de 41.930.240 m3/d o volume anual de C5+ produzido foi estimado entre valores que 
corespondem a volumes que podem variar entre 310.000 ton a 1.360.000 ton de C5+ por ano de 
pendendo da composição do gás processado (Figura 4.31 ). 
4.1 O. Considerações Finais 
Neste trabalho, através do conhecimento das suas propriedades fisico~químicas 
procuramos propor soluções que pudessem ser viabilizadas dentro da própria unidade de 
processamento de gás natural. Dentro desta última premissa chegamos à conclusão que não é 
possível viabilizar a especificação de gasolina automotiva dentro da UPGN, pois estas unidades 
não possuem corrente que possam elevar a octanagem do C5+. 
Dentre as alternativas estudadas, o emprego como solvente seria possível com baixo 
investimento em um processo facilmente adaptável ao processo existente, mas a concretização do 
projeto dependeria do mercado próximo a UPGN demandar o produto. A sua segregação para 
venda como nafta petroquímica (o emprego mais vantajoso como foi demonstrado através do alto 
rendimento para eteno) envolveria capacidade de armazenamento adicional em todas as unidades 
e uma logística de coleta dos volumes de C5+ para venda como nafta petroquímica. 
Em todos os casos estudados, baixo volume produzido é um fator detenninante que 
inviabiliza qualquer tentativa de investimento. Porém com a expectativa de aumento da produção 
de gás prevista no PLANGAS e adicionalmente com a descoberta dos campos de petróleo do pré-





• O CS+ é uma corrente altamente parafínica semelhante à nafta de destilação. 
• Sua utilização como gasolina automotiva é inviável; 
• Através da mistura do C5+ com as naftas de craqueamento e polimerizada é 
possível obter a gasolina automotiva; 
• A produção de solventes leves a partir do C5+ é possível obtendo-se 
rendimentos de 15% e 30 % em volume; 
• A simulação do craqueamento ténnica a vapor com CS+ para obtenção de 
olefinas resultou rendimentos altos para obtenção de eteno. Sendo assim, o CS+ pode ser uma 
excelente matéria prima para a petroquímica de 1 o geração. Para se confinnar este rendimento 
seria necessário fazer o teste em escala piloto. 
• A projeção de produção de CS+ indica que grandes volumes desta corrente 
serão produzidas nos próximos anos. Neste trabalho não foi contabilizado o gás que será 
produzido nos projetos do pré-sal. 
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